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Design of shaken bioreactors for
fermentation systems with elevated viscosity
and hydromechanical sensibility
Biotechnological processes are increasing their share on the chemical in-
dustry. Their application ranges from ton-scale bulk chemicals to micro-
gram -scale pharmaceutical specialties. Biotechnological processes often
make processes more economic and sustainable or even are the only me-
thod of producing certain chemicals.
In the development of biotechnological processes, screening for improved
strains or media is a key issue. Important reactor types at this stage
are shaken reactors, such as Erlenmeyers or microtiterplates. Purposive
research, however, must ensure suitable and reproducible experimental
conditions. The design of non-limiting operating conditions for shaken
reactors has so far been subject to some literature reports describing
few operations such as mass transfer and volumetric power consumpti-
on. Special challenges are posed by processes showing elevated viscosity:
Those may lead to limitations in momentum-, mass-, or heat transfer. In
shaken reactors, however, a particular phenomenon has been reported.
The out-of-phase phenomenon has shown a potential to unconsciously
lead screening projects into a totally unwanted direction. Furthermore,
hydromechanically sensitive processes, such as those employing oils as a
second immiscible phase, or mammalian, plant or filamentous cells have
shown considerable difference when transferred from shake flasks to stir-
red tank reactors.
Consequently, this work aims at the description of shaken reactors such
as baffled and unbaffled shake flasks as well as 48-well microtiterplates
from a chemical engineering point of view. The particular focus is on pro-
cesses with elevated viscosity and increased hydromechanical sensibility.
As a result, the literature correlation for the fundamental relationship
of the dimensionless power number as function of the Reynolds number
has been confirmed on a basis of 6894 data points covering extreme ope-
rating conditions. Specifically, it was found that the volumetric power
consumption in shake flasks is independent of the shaking diameter as
long as the fluid movement is in-phase. In small flasks with a nominal vo-
lume up to 250mL an elevated viscosity, the risk for the out-of-phase state
is increasing with decreasing flask size. To enable the design of operating
conditions for process with pseudo-plastic flow behavior, a dimensionless
correlation was found for the effective shear rate in unbaffled shake flasks.
Hydromechanical stress was investigated using drop size measurements
in some liquid/liquid two-phase systems. It was found, that drop size
distributions in shake flask and stirred reactors are self similar. There
is any influence of neither the shaking diameter nor the filling volume
on hydromechanical stress. Its value in shake flasks is about ten times
lower than in stirred tanks at the same volumetric power consumption.
This gives a quantitative explanation for the common observation that
pellets in stirred tanks are smaller than in shake flasks. An equation was
developed for calculating the hydromechanical stress in unbaffled and
baffled shake flasks and a critical Reynolds number for turbulent flow is
proposed to 60,000. Baffled flasks only exhibit better dispersing charac-
teristics than unbaffled flasks when compared under the same operating
conditions. When compared at the same volumetric power consumption,
however, both reactor types are equivalent. Unbaffled and baffled shake
flasks show similar power characteristics as stirred tanks: Baffled reac-
tors display higher power numbers and are indeed independent of the
Reynoldsnumber.
The oxygen supply in shake flasks is found to remain nearly constant as
long as the fluid movement is in-phase. Addition of oil to the fermentati-
on broth showed a maximum increase of the oxygen transfer rate of 15%
under conditions investigated.
48-well microtiterplates have been found to also be subject to the out-
of-phase phenomenon, even on a quantitative basis. Furthermore, a cor-
relation for the effective shear rate was found for this type of bioreactor.
No significant influence of the viscosity on the oxygen transfer was found.
The results presented in this work provide an extension of the chemical
engineering description of shaken bioreactors. Processes with hydrome-
chanical sensibility or highly viscous properties may now be operated
under suitably and reproducibly designed operating conditions to provi-
de a basis for a systematic research of the process itself.
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1. Einleitung und Motivation
Biotechnologische Produktionsverfahren gewinnen seit Ihren Anfängen in
der Mitte des vorigen Jahrhunderts immer mehr an Bedeutung. Sie er-
möglichen bei der Herstellung chemischer Produkte eine hohe Spezifität
in der Umsetzung, den Einsatz nachwachsender Rohstoffe und milde Re-
aktionsbedingungen. Die Produktpalette, welche mit biotechnolgischen
Verfahren produziert werden kann, reicht von Bulkchemikalien im Ton-
nenmaßstab zu hochspezialisierten pharmazeutischen Präparaten im µg
Maßstab. Neben der s.g. Roten Biotechnologie, welcher die Anforderun-
gen der Humanmedizin mit der Entwicklung neuartiger Medikamente
zugeordnet werden, kommt der s.g. Weißen Biotechnologie in der Pro-
zesstechnik eine besondere Bedeutung zu. Dieser Ausdruck bezeichnet die
industrielle, biotechnologische Produktion von Spezialchemikalien, wel-
che mit bestehenden chemischen Verfahren konkurriert, oder diese bereits
vollständig abgelöst hat. Die Herstellung von Produkten wie Vitaminen
(z.B. B2 oder C), Bulkchemikalien (z.B. L-Glutaminsäure, Zitronensäu-
re, L-Lysin), Polymeren (z.B. Polylactid, 1,3-Propandiol), Pharmawirk-
stoffen (z.B. Antibiotika), Biomasse (z.B. Starterkulturen für die Le-
bensmittelindustrie) oder alternativen Energieträgern (Nutzbarmachung
pflanzlicher Rohstoffe) wird unter Einsatz biotechnologischer Verfahren
entweder überhaupt erst möglich oder kostengünstiger und nachhaltiger
[Flaschel et al., 2004]. Der Umsatz von Produkten, die mit biotech-
nologischen Verfahren hergestellt werden, stellte weltweit im Jahr 2001
mit ca. 30Mrd.US$ rd. 2,5% des Gesamtumsatzes chemischer Produkte
dar. Der Anstieg dieses Anteils wird bis zum Jahr 2010 beispielweise auf
dem Gebiet der Feinchemikalien bis auf 60% prognostiziert [Festel und
Knöll, 2003].
Industriell genutzte biotechnologische Verfahren sind die Fermentation
und die Biokatalyse. Basierend auf der mikro- und molekularbiologischen
Entwicklungsarbeit stellt dabei das Screening nach verbesserten Produk-
tionsstämmen oder Kulturmedien einen fundamentalen Teil der Prozess-
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entwicklung und -optimierung dar. Die Entwicklung neuer Stämme oder
Medienbestandteile setzt aufgrund der Vielzahl der Einflussparameter
eine hohe Zahl paralleler Versuchsansätze voraus. In dieser frühen Pha-
se der Prozessentwicklung spielen geschüttelte Reaktoren eine wichtige
Rolle [Calam, 1986]. Während der traditionelle Ansatz in geschüttel-
ten Erlenmeyerkolben (”Schüttelkolben”) mit mehreren 100.000 Versu-
chen pro Jahr weltweit weiterhin bedeutsam ist [Büchs, 2001], setzt sich
zunehmend der Trend der Miniaturisierung in Form von Mikrotiterplat-
ten durch [Hermann et al., 2003; Lye et al., 2003]. Das DECHE-
MA Positionspapier zur Weißen Biotechnolgie [Flaschel et al., 2004]
fasst zusammen, ”. . . dass es durch die rasanten Fortschritte im Bereich
der Molekularbiologie eine so erfolgreiche Ausgangsbasis zur Entwick-
lung industriell relevanter Biokatalysatoren gibt wie nie zuvor. Gleich-
zeitig unterstützt bioverfahrenstechnisches Know-How die effiziente Pro-
zessentwicklung vom Titerplattenformat über Schüttelkolben bis in den
industriellen Maßstab. Dadurch sind prinzipiell alle Voraussetzungen ge-
geben, dass neue industrielle Bioprozesse zügig in parallelem Vorgehen
aller beteiligten Disziplinen entwickelt werden können.”
Die in der industriellen Praxis der Entwicklungsarbeit gängige Screening-
methode, in der ein ”besserer Stamm” oder ein ”besseres Medium” mit
einer ”höheren Produktkonzentration” gleichgesetzt wird, setzt geeigne-
te, reproduzierbare und kontrollierbare experimentelle Bedingungen vor-
aus [Freedman, 1969; Büchs et al., 2000b; Peter et al., 2004].
Für Schüttelkolben sind dazu bislang einige typische verfahrenstechni-
sche Parameter untersucht worden. Während die Sauerstofftransferka-
pazität (OTRmax) [Anderlei und Büchs, 2001; Auro et al., 1957;
Doig et al., 2005; Maier und Büchs, 2001; Maier et al., 2004]
und der volumetrische Leistungseintrag [Büchs et al., 2000a,b; Ka-
to et al., 1996; Sumino et al., 1972] über weite Parameterbereiche
beschrieben wurden, sind die Mischzeit [Gerson und Kole, 2001; Ka-
to et al., 1996] sowie die hydromechanische Belastung [Büchs und
Zoels, 2001; Fujita et al., 1994; Takebe et al., 1971] bislang nur
begrenzt untersucht worden. Diese Beschreibungen können genutzt wer-
den, um nicht-limitierende Prozessbedingungen auszulegen und bilden
die Grundlage für ein verfahrenstechnisches Scale-up. Während Sumino
et al. [1993] ihre Hoffnung darauf äußern: ” We believe that a better
understanding and a thorough utilization of shaking-flask performance
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should make possible a direct method for scaling-up a fermentation pro-
cess”, steht sie für Humphrey [1998] noch in weiter Ferne: ”Scale-up is
still an art not a science”.
Eine besondere Herausforderung an die Auslegung von Bioreaktoren stel-
len Prozesse, die mit einer erhöhten Viskosität einhergehen. Werden
filamentöse oder biopolymerbildende Mikroorganismen [Henzler und
Schäfer, 1987] kultiviert, kann es sowohl in gerührten als auch in ge-
schüttelten Reaktoren durch die erhöhte Viskosität zu Limitationen hin-
sichtlich des Impuls-, Stoff- oder Wärmetransportes kommen. In geschüt-
telten Reaktoren tritt außerdem bei ungünstiger Kombination von Be-
triebsbedingungen das von Büchs et al. [2000b, 2001] beschriebene
”Außer-Phase” Phänomen auf, in dem der Leistungseintrag und der Stoff-
transport stark reduziert sind. Dies kann nach Büchs et al. [2000b] und
Peter et al. [2004] das Screening mit filamentösen Mikroorganismen
in eine völlig ungewollte Richtung führen, falls es durch die gegebenen
Betriebsbedingungen unbewusst im Außer-Phase Zustand durchgeführt
wird.
Ferner sind Bioprozesse problematisch, in denen die hydromechanische
Belastung den geschwindigkeitsbestimmenden Schritt beeinflussen kann.
Das sind solche, in denen eine wasserunlösliche Verbindung eine zwei-
te flüssige Phase bildet und das Substrat für eine Biotransformation ist
[Cull et al., 2002; VanSonsbeek et al., 1993], oder ein Öl als Koh-
lenstoffquelle eingesetzt wird [Jones und Porter, 1998; Ratledge,
1977]. Andere Prozesse setzen hydromechanisch empfindliche Zellen ein,
wie Säugerzellen [Chisti, 2001], Pflanzenzellen [Kieran et al., 2000]
oder filamentös wachsende Zellen [VanSuijdam und Metz, 1981]. In
solchen Prozessen treten bei der Übertragung der im Schüttelkolbens-
creening gewonnenen Erkenntnisse auf den Rührreaktor häufig Probleme
auf: Ölfermentationen zeigen qualitative Unterschiede zwischen Schüt-
telkolben und Rührreaktoren [Choi et al., 1996; Ho et al., 1990;
Ju et al., 1991]. Pelletbildende Organismen zeigen signifikante Größen-
unterschiede der Zellagglomerate in Schüttelkolben und Rührreaktoren
[Fujita et al., 1994; Kishimoto und Sawada, 1997] oder zwischen
Schüttelkolben, die unter verschiedenen Betriebsbedingungen kultiviert
wurden [Bushell et al., 1997; Galindo et al., 2004; Katzer et
al., 2001; Yang und Liau, 1998]. In der Folge wird die Prozessintensi-
tät durch Medienviskosität und Stofftransportlimitation beeinflusst.
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Die vorliegende Arbeit greift die Empfehlung von Flaschel et al.
[2004] auf: ”Weitere Forschungs- und Entwicklungsanstregungen sollten
das Ziel haben, das gesamte Methodenarsenal im molekularbiologischen
wie im technischen Bereich zu Routinewerkzeugen zu entwickeln, die
”ready-to-use” für einen schnellen Einsatz zur Verfügung stehen, . . . ”.
Dabei stehen im technischen Bereich auf der einen Seite die Reaktoren,
wobei in der vorliegenden Arbeit das Augenmerk auf dem Labormaßstab
in Form von Schüttelkolben ohne und mit Einbauten (”Schikanekolben”)
sowie 48-Well Mikrotiterplatten liegt. Auf der anderen Seite stehen die
Prozesse, wobei besonders solche mit erhöhter Viskosität sowie solche
mit Empfindlichkeit gegenüber hydromechanischer Belastung im Fokus
stehen.
Zunächst werden im Vorfeld die zur Untersuchung der Parameter er-
forderlichen Methoden ausgearbeitet und bereits zu Verfügung stehende
weiterentwickelt. Anschließend werden drei Bereiche untersucht: Zuerst
wird die Hydrodynamik in geschüttelten Reaktoren betrachtet. Neben
Erlenmeyerkolben und Schikanekolben wird dem Aspekt der Miniaturi-
sierung durch besondere Betrachtung von kleinen Kolben mit Nennvolu-
mina von 25-250mL und 48-Well Mikrotiterplatten mit Nennvolumen
von 1,7mL Rechnung getragen. Dazu wird in Schüttelkolben der vo-
lumetrischen Leistungseintrag als Indikator für den hydrodynamischen
Zustand gemessen und in Mikrotiterplatten die Lage und Form der Flüs-
sigkeitsmasse bestimmt. Als zweites Paket wird die hydromechanische
Belastung in Schüttelkolben untersucht, für welche bislang keine generel-
le Beschreibung existiert. Abschließend wird an ausgewählten Beispielen
in Schüttelkolben und Mikrotiterplatten der Einfluss der Viskosität auf
den Sauerstoffübergang und dessen Beeinflussung durch eine zweite, or-
ganische Flüssigphase untersucht.
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2.1. Hydrodynamik und Leistungseintrag
2.1.1. Gerührte Reaktoren
2.1.1.1. Dissipation hydromechanischer Leistung
Abb. 2.1 zeigt die geometrischen Dimensionen eines Standard-Rühreaktors
nach Präve et al. [1991] und deren Bezeichnung. Zur Beschreibung
der im Reaktionsvolumen dissipierten hydromechanischen Leistung las-
sen sich nach Dimensionsanalyse [Rushton et al., 1950a] bei geome-
trischer Ähnlichkeit drei dimensionslose Kennzahlen definieren. Dies ist
zum einen die Reynoldszahl, welche den Turbulenzgrad der Strömung
beschreibt:
Re =
ρ · n · d22
η
(2.1)
Re Reynoldszahl [-]
ρ Flüssigkeitsdichte [ kgm3 ]
n Rührerdrehzahl [ 1s ]
d2 Rührerdurchmesser [m]
η dynamische Viskosität [Pa·s]
Die in einen Rührreaktor eingetragene mechanische Leistung, die im Re-
aktionsvolumen dissipiert, wird mit Hilfe der Newtonzahl dimensionlos
angegeben:
Ne =
P
ρ · n3 · d52
(2.2)
Ne Newtonzahl [-]
P eingetragene mechanische Leistung [W]
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Dr
d2
h 1 H
0
h R
0
bSs
h S
se
ff
Dr Reaktordurchmesser
H0 Flüssigkeitshöhe
V Gesamtvolumen
hSs Eingetauchte Stromstörerhöhe
bSs Stromstörerbreite
zSs Zahl der Stromstörer
z Zahl der eingebauten Rührer
zRb Anzahl der Rührerblätter
d2 Rührerdurchmesser
h1 Rührerblatthöhe
hR0 Rührereinbauhöhe
Abbildung 2.1.: Geometrische Maße eines Laborrührreaktors mit einem
Scheibenrüher nach Präve et al. [1991].
Die Froudezahl gibt schließlich das Verhältnis von Zentrifugalbeschleu-
nigung und Erdbeschleunigung an:
Fr =
n2 · d2
g
(2.3)
Fr Froudezahl [-]
g Erdbeschleunigung [ms2 ]
Die Froudezahl hat allerdings nur einen geringen Einfluss auf die Rühr-
leistung, so lange die Flüssigkeitsoberfläche glatt ist, und sich keine Trom-
be bildet. Der funktionale Zusammenhang für die Rührleistung lässt sich
dann als
Ne = f(Re) (2.4)
angeben. Für einen 6-Blatt Scheibenrüher ist dieser Zusammenhang in
Abb. 2.2 dargestellt. Dabei werden drei Bereiche unterschieden:
Bereich I schleichende Strömung, Re < 20, Ne ∼ Re−1
Bereich II Übergangsbereich, 20 < Re < 104, Ne ∼ Re−1/3
Bereich III turbulente Strömung, Re > 104, Ne = const
In der Biotechnologie ist es üblich, die mechanische Leistung auf das
Reaktionsvolumen zu beziehen und Rührprozesse mit Hilfe des volume-
trischen Leistungseintrages PVL zu charakterisieren. Wird die Leistung
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Abbildung 2.2.: Funktionaler Zusammenhang zwischen der dimensionslose
Leistung und dem Strömungsregime im Rührreaktor mit einem 6-Blatt Schei-
benrührer. Reproduziert nach Rushton et al. [1950a].
massenbezogen angegeben, ist dies die durchschnittliche Energiedissipa-
tionsrate:
ε∅ =
P
VL · ρ = Ne ·
n3 · d5
VL
(2.5)
ε∅ durchschnittliche Energiedissipationsrate [Wkg ]
VL Flüssigkeitsvolumen [m3]
P
VL
volumetrischer Leistungseintrag [ Wm3 ]
Die Newtonzahl ist dabei für den eingesetzten Rührer charakteristisch.
Sie lässt sich für die turbulente Strömung (s.o.) als Konstante mit folgen-
der Beziehung nach Liepe et al. [1988] für unbegaste Scheibenrührer
berechnen:
Ne0 = 5,9 ·
(
z0,8Rb ·
h1
d2
· f(α)
)0,9
(2.6)
Ne0 Newtonzahl im unbegasten Zustand [-]
f(α) Funktion in Abhängigkeit des Rühr-
blattwinkels, für Scheibenrührer = 1
[-]
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Zur Anwendung der Gl. 2.6 müssen folgende Vorraussetzungen erfüllt
sein:
1. Re
!
> 104
2. BW
!≥ 0,2
3. 2
!≤ zRb
!≤ 8
4. d2DR
!
< 0,25·
(
d2
h1
)0,4
,
wobei der Bewehrungsgrad BW folgendermaßen zugänglich ist:
BW = cW · zSs · bSs
Dr
· hSs,eff
Dr
mit (2.7)
hSs,eff =
hSs
z
(2.8)
Ein Reaktor gilt als ”voll bewehrt”, wenn BW ≥ 0,2
BW Bewehrungszahl [-]
cW Widerstandsbeiwert, für Wandstromstörer = 1 [-]
hSs,eff Effektive Stromstörerhöhe [m]
2.1.1.2. Ortsabhängigkeit der Energiedissipationsrate
In Rührreaktoren wird die mechanische Strömungsenergie stark ungleich-
mäßig über das Reaktionsvolumen dissipiert. So beträgt das Niveau der
lokalen Energiedissipationsrate in der Nähe des Rührers ein Vielfaches
des Durchschnittswertes [Cutter, 1966; Laufhütte und Mersmann,
1985; Wu und Patterson, 1989], während sie in Randbereichen weit
unterhalb des Durchschnittswertes liegt.
Die Größe der maximalen Energiedissipationsrate geht auf die allgemein
anerkannten Arbeiten von Kolmogorov [1958] zurück. εmax beschreibt
dabei das höchste Niveau des lokalen Energieeintrages, das im Reakti-
onsvolumen vorherrscht. Ihre Quantifizierung in Abhängigkeit vom Re-
aktortyp und dessen Betriebsbedingungen ist für Rührreaktoren in eini-
gen Arbeiten durch Strömungsmessungen mit fotografischen Techniken
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[Cutter, 1966], PDA [Wille et al., 2001], LDA [Wu und Patter-
son, 1989; Zhou und Kresta, 1998] oder PIV [Sheng et al., 2000]
ermittelt worden. Liepe et al. [1988] hat die verfügbare Literatur aus-
gewertet und durch eigene Ergebnisse erweitert. Unter Voraussetzung
der vollausgebildeten Turbulenz (vgl. S. 9) gibt er für die Berechnung
der maximalen lokalen Energiedissipationsrate folgende Gleichung an:
εmax =
cD · u3
h
(2.9)
εmax maximale Energiedissipationsrate [Wkg ]
cD Dissipationsbeiwert = 0,1 [-]
u charakteristische Geschwindigkeit [ms ]
h Höhe des Turbulenzerzeugers senkrecht zur
Strömungsrichtung
[m]
Diese Gleichung besitzt für verschiedene Dispergierapparate wie Rühr-
reaktoren oder auch Düsen Gültigkeit, wenn für h die Höhe des Turbu-
lenzerzeugers senkrecht zur Strömungsrichtung eingesetzt wird. Bei Rüh-
reaktoren mit Scheibenrührern ist dies die Rührerblatthöhe h1, und die
charakteristische Geschwindigkeit ist die Rührerumfangsgeschwindigkeit
u = πnd2.
2.1.1.3. Kritische Betriebspunkte des Rührreaktors
Bei dem in Kap. 4.4, S. 81ff beschriebenen Konzept zur Untersuchung
der hydromechanischen Belastung werden Vergleichsversuche in einem
Rührreaktor durchgeführt. Bei diesem Dispergierversuch ist der Dreh-
zahlbereich durch zwei zu vermeidende Strömungsregime eingegrenzt.
Zum einen muss für die Bestimmung der maximalen Energiedissipati-
onsrate aus dem maximalen Tropfendurchmesser (vgl. Kap. 2.2.1, S. 26)
die Turbulenz voll ausgebildet sein, was die Rührerdrehzahl nach unten
begrenzt. Zum anderen ist der Rührerdrehzahl die Grenze zum Eintritt
des Gaseinsaugens von der Oberfläche zu setzen, um den Einfluss eines
Gasgehaltes im Reaktor auf den Dispergiervorgang auszuschließen.
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Die Mindestdrehzahl für das Vorliegen der vollausgebildeten Turbulenz
errechnet sich nach Möckel [1977] mit der Forderung:
Λf
ld
≥ 200 und (2.10)
Λf ≥ 10 · dmax (2.11)
Λf Makromaßstab der Turbulenz [m]
ld Mikromaßstab der Turbulenz [m]
Der Makromaßstab berechnet sich nach Liepe et al. [1988]:
Λf ≈ 0,4 · h1 (2.12)
und der Mikromaßstab nach Kolmogorov [1958]:
ld = 4
√
ν
εmax
(2.13)
ν kinematische Viskosität [m
2
s ]
Mit Hilfe dieser Forderung lässt sich unter Zuhilfenahme der Gln 2.10 bis
2.13 sowie 2.9 die Mindestdrehzahl, für das Vorliegen vollausgebildeter
Turbulenz berechnen:
nmin =
ν
π · d2 · h1 ·
3
√
2004
cD · 0,44 (2.14)
Für das Gasansaugen von der Oberfläche gilt nach Kudrewizki und
Rabe [1988] für den unbegasten Rührreaktor:
nkrit =
π
1,1
·
(
Dr
d2
)0,33
·
√
g · (H0 − hR0)
6 · (Dr2 − d22)
(2.15)
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Abbildung 2.3.: Abstraktion der Kolben- und der Flüssigkeitsbewegung bei
der Schüttelbewegung durch Superposition zweier Teilbewegungen nach Büchs
et al. [2007] und Beschreibung der Flüssigkeitssichel. d0: Schütteldurchmesser
[m].
2.1.2. Geschüttelte schikanelose Erlenmeyerkolben
2.1.2.1. Betriebsparameter und dimensionslose Kennzahlen
Büchs et al. [2000a,b] untersuchten erstmals systematisch die Hy-
drodynamik in geschüttelten Erlenmeyerkolben, die im Allgemeinen als
”Schüttelkolben” bezeichnet werden. Nach Büchs et al. [2007] lässt
sich die Flüssigkeitsströmung in diesem Reaktortyp erfassen, indem die
Schüttelbewegung gedanklich in zwei Teilbewegungen aufgeteilt wird und
diese superponiert werden (vgl. Abb. 2.3). Der Kolben bewegt sich dabei
translatorisch auf einer Kreisbahn mit Radius des halben Schütteldurch-
messers, d02 , und einer Winkelgeschwindigkeit entsprechend der Schüttel-
frequenz ω1 = 2·π ·n. Da der Kolben bei dieser Bewegung seine räumliche
Ausrichtung behält, erfolgt gleichzeitig eine Rotationsbewegung des Kol-
bens um seine eigene Achse gegenüber dem Schütteltablar. Die Winkelge-
schwindigkeit dieser Rotation ist in Richtung der Translationsbewegung
entgegengesetzt und im Betrag gleich: ω2 = − ω1. Durch die Wirkung
der Zentrifugalbeschleunigung a = d02 · ω21 wird die Flüssigkeitsmasse an
die Kolbeninnenwand gedrückt und bildet dort die charakteristische Si-
chelform aus. Das in Bewegungsrichtung der Flüssigkeit vorne liegenden
Ende dieser Flüssigkeitssichel wird als Vorderlippe bezeichnet und das
hinten liegende Ende als Hinterlippe.
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Abbildung 2.4.: Betriebssparameter für Schüttelkolben.
Die Betriebsparameter, welche den Betrieb von geschüttelten Reaktoren
charakterisieren, sind in Abb. 2.4 dargestellt. Anhand der oben beschrie-
benen abstrahierten Bewegung lassen sich diese Betriebsparameter und
die Stoffeigenschaften mit Hilfe von dimensionlosen Kennzahlen darstel-
len. Für den Schüttelkolben schlagen Büchs et al. [2000a] die Reynolds-
zahl mit Hilfe des größten Kolbeninnendurchmessers als charakteristische
Länge vor:
Re =
ρ · n · d2
η
(2.16)
n Schüttelfrequenz [ 1s ]
d größter Kolbeninnendurchmesser [m]
Die in die Flüssigkeit dissipierte Leistung wird nach Büchs et al.
[2000a] durch Überströmung der Kolbeninnenwand übertragen. Zur di-
mensionslosen Beschreibung wird die eingetragene Leistung physikalisch
hergeleitet. Als charakteristische Länge für die Reibfläche zwischen Flüs-
sigkeit und Kolbeninnenwand wird dabei vereinfachend die Kubikwurzel
des Füllvolumens als charakteristische Länge herangezogen. Der Leis-
tungseintrag in Schüttelkolben kann dann dimensionslos mit Hilfe der
modifizierten Newtonzahl beschrieben werden:
Ne′ =
P
ρ · n3 · d4 · V 1/3L
=
(
P
VL
)
· V
2/3
L
ρ · n3 · d4 (2.17)
Ne′ modifizierte Newtonzahl [-]
VL Füllvolumen [m3]
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Für die durchschnittliche Energiedissipationsrate gilt folglich:
ε∅ =
P
V · ρ = Ne
′ · n3 · d4 · V −2/3L (2.18)
Zur Beschreibung der Abhängigkeit der dimensionslosen Leistung in Form
der Ne′ - Zahl vom Strömungsregime leiten Büchs et al. [2000b] den
funktionalen Zusammenhang Ne′ = f(Re) her. Dabei werden analog zu
Kap. 2.1.1.1, S. 6 drei Bereiche identifiziert, die durch jeweils andere
Exponenten der Re - Zahl charakterisiert sind: Re−1 für den laminaren,
Re−0,6 für den Übergangs- und Re−0,2 für den turbulenten Bereich. Die
Kombination in Form eines Polynoms führt mit an Messdaten angepass-
ten Koeffizienten auf:
Ne′ = 70 ·Re−1 + 25 · Re−0,6 + 1,5 · Re−0,2 (2.19)
Lotter [2003] passte die Koeffizienten der Re - Zahlen durch Regressi-
onsanalyse an Datenpunkte eines erweiterten Parameterfeldes (vgl. Tab.
5.1, S. 110) an. Dabei wurden nur solche Punkte berücksichtigt, für die
zuvor das Gültigkeitskriterium ”In-Phase” (vgl. Kap. 2.1.2.4, S. 15ff)
überprüft worden war. Dabei gibt er den folgenden Zusammenhang an:
Ne′ = 54 ·Re−1 + 19 ·Re−0,6 + 1,75 · Re−0,2 (2.20)
2.1.2.2. Alternative Formulierung der Reynoldszahl
Für die Definition der Reynoldszahl für Schüttelkolben haben Büchs et
al. [2000a] den maximalen Kolbeninnendurchmesser d als charakteris-
tische Länge für die Strömung festgelegt. Dadurch enthält die bisherige
Definition nach Gl. 2.16, S. 12 neben der Flüssigkeitsviskosität lediglich
die geometrischen Abmessungen des Reaktors, aber nicht der Flüssigkeit
selbst. Da diese jedoch intuitiv einen Einfluss auf die Stömung hat, wird
im folgenden Abschnitt eine alternative Formulierung der Reynoldszahl
in geschüttelten Reaktoren entwickelt.
Wird zur Berücksichtigung der geometrischen Abmessungen der Flüssig-
keit das Füllvolumen herangezogen, lässt sich in einer dimensionsanaly-
tischen Betrachtung das geometrische Verhältnis
V
1/3
L
d
(2.21)
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von Flüssigkeitsvolumen zu Kolbeninnendurchmesser definieren. Diese
lässt sich mit der nach Büchs et al. [2000a] definierten Reynoldszahl
(s. Gl. 2.16, S. 12) kombinieren:
ReV = Re · V
1/3
L
d
=
ρ · n · d · V 1/3L
η
(2.22)
ReV Reynoldszahl mit V
1/3
L als charakteristische Länge [-]
Diese ReV - Zahl liefert somit eine alternative Form der Reynoldszahl,
deren Verwendung im Laufe dieser Arbeit unter Anwendung auf experi-
mentelle Daten näher untersucht wird.
2.1.2.3. Effektive Scherrate in Schüttelkolben
Fermentationsbrühen mit erhöhter Viskosität treten auf, wenn der kul-
tivierte Mikroorganismus hyphenförmig wächst. Auch bei der Produk-
tion extrazellulärer Biopolymere, wie z.B. Xanthan oder Alginat steigt
der innere Widerstand der Flüssigkeit gegen Bewegung [Henzler und
Schäfer, 1987]. Erhöht viskose Fermentationsbrühen weisen mehr oder
weniger stark ausgeprägtes strukturviskoses Fließverhalten auf, bei dem
die Viskosität mit steigender Scherrate abfällt. Dieses Verhalten kann
über weite Scherratenbereiche durch das Ostwald-deWaele-Gesetz be-
schrieben werden [Henzler und Schäfer, 1987].
η = K · γ˙m−1 (2.23)
γ˙ Scherrate [ 1s ]
K Konsistenzfaktor [ Pa·sm]
m Fließindex [-]
Der Fließindex m gibt dabei die Ausprägung des strukturviskosen Fließ-
verhaltens an. Mit m → 1 wird der Exponent von γ˙ zu 0, und be-
schreibt eine Newton’sche Flüssigkeit mit konstanter, scherratenunab-
hängiger Viskosität. Mit sinkendem m wird das strukturviskose Fließ-
verhalten immer stärker ausgeprägt.
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Für die Berechnung der Re - Zahl (s. Gl. 2.16, S. 12) für Flüssigkeiten
mit strukturviskosem Fließverhalten ist für die Berechnung der effek-
tiven Viskosität die Kenntnis der effektiven Scherrate notwendig. Für
Schüttelkolben existiert dazu jedoch lediglich eine Gleichung [Lotter,
2003], die auf dem Leistungseintragskonzept von Henzler und Kau-
ling [1985] beruht:
γ˙eff = 2,33 ·
(
P
VL
· 1
K
) 1
m+1
(2.24)
γ˙eff effektive Scherrate [ 1s ]
Allerdings stellt die Berechnung der effektiven Scherrate mit Hilfe die-
ses Konzeptes ein iteratives Vorgehen dar, wobei zunächst eine effektive
Scherrate angenommen werden muss, mit Hilfe derer sich über Gln 2.23,
2.16, 2.19 und 2.17 der volumetrische Leistungseintrag berechnen lässt.
Dieser muss dann in Gl. 2.24 eingesetzt werden, um eine neue effektive
Scherrate zu bestimmen.
2.1.2.4. Außer-Phase Phänomen
Bei Betrieb von Schüttelkolben kann es nach Büchs [2001] und Büchs
et al. [2000b] bei ungünstiger Kombination der Betriebsbedingungen
zum Einsetzen des s.g. Außer-Phase Zustandes kommen. Lotter [2003]
zeigte, dass dieses Phänomen durch eine Verschiebung der Flüssigkeitssi-
chel zustande kommt. Im Normalfall (”In-Phase”) zeigt die Flüssigkeits-
sichel (vgl. Abb. 2.3, S. 11) in Richtung der Zentrifugalbeschleunigung.
Bei dem in Lotter [2003] dargestellten Beispiel entfernt sich die Flüs-
sigkeitssichel mit steigender Viskosität aus dieser Position entgegen der
Drehrichtung der Schüttelbewegung. Im Extremfall reicht die Schüttel-
bewegung nicht mehr für die Überwindung des inneren Strömungswi-
derstandes der Flüssigkeit aus. In Folge verliert die Flüssigkeitsmasse
ihre charakteristische Sichelformund bewegt sich nur noch in geringem
Maße auf dem Kolbenboden, anstatt an der Kolbeninnenwand entlang
zu rotieren. In diesem Außer-Phase Zustand sind Leistungseintrag und
Stoffübergang stark reduziert, was eine Limitierung der im Kolben fer-
mentierten Kultur zu Folge haben kann.
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Einer der Haupteinflüsse auf das Eintreten des Außer-Phase Zustandes
ist die Viskosität der Fermentationsflüssigkeit. Peter et al. [2004] und
Lotter und Büchs [2004] beschrieben die Auswirkungen von Limita-
tionen, die durch das Außer-Phase Phänomen verursacht werden. Peter
et al. [2004] zeigten, dass es während langfristig angelegter Screening-
projekte bei unbewusst falsch angewendeten Betriebsbedingung zu ei-
nem unerwünschten Selektionsdruck hin zu niedrigen Viskositäten kom-
men kann. Dies kann dann unbeabsichtigt zu niedrig viskosen Fermen-
tationsbrühen mit möglicherweise unkontrollierbaren Auswirkungen auf
den Zellmetabolismus führen, wenn das Außer-Phase Phänomen uner-
kannt bleibt. Lotter und Büchs [2004] berichten von einer stark re-
duzierten Produktbildung bei der Herstellung des Biopolymers Xanthan
durch Xanthomonas campestris nach Eintritt des Außer-Phase Zustan-
des. Reyes et al. [2003] zeigen, dass Unterschiede bei der Fermentati-
on des Alginatproduzenten Azotobacter vinelandii in Schüttelkolben und
Rührreaktoren durch das Außer-Phase Phänomen verursacht werden.
Die oben diskutierten Beispiele zeigen, dass das Eintreten des Außer-
Phase Zustandes beim Betrieb von Schüttelkolben zu vermeiden ist. Um
die Auslegung von Betriebsbedingungen in dieser Hinsicht zu bewerkstel-
ligen, bringen Büchs et al. [2000b] die geometrischen Abmessungen in
Verbindung mit dem Strömungsregime anhand einer Analogie zu flüs-
sigkeitsgefüllten, horizontal rotierenden Trommeln. Das dabei definierte
geometrische Verhältnis ist
GR =
d
d0
(2.25)
GR geometrisches Verhältnis [-]
d0 Schütteldurchmesser [m]
und das Strömungsregime wird durch die Reynoldszahl für den Flüssig-
keitsfilm charakterisiert:
Ref = Re · π2 ·

1−
√√√√1− 4
π
·
(
V
1/3
L
d
)2 
2
(2.26)
Ref Filmreynoldszahl [-]
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Abbildung 2.5.: Zur Beurteilung des Außer-Phase Zustandes herangezogener
Vergleich zwischen dem geometrischen Verhältnis GR = d
d0
zur Filmreynolds-
zahl Ref nach Gl. 2.26 [Büchs et al., 2000b].
Abb. 2.5 zeigt die Auftragung nach Büchs et al. [2000b], die das geome-
trische Verhältnis über der Filmreynoldszahl aller von Ihnen untersuch-
ten Messpunkte in schikanelosen Schüttelkolben aufträgt. Durch Messen
des Leistungseintrages lassen sich nun diejenigen Punkte identifizieren,
die sich im Außer-Phase Zustand befinden: Alle Punkte, für welche die
gemessene dimensionslose Leistung Ne′ um maximal 10% von der Bezie-
hung Gl. 2.19, S. 13 nach unten abweichen, werden als ”In-Phase” Punkte
bezeichnet und in Abb. 2.5 mit offenen Symbolen gekennzeichnet. Alle
Punkte, die um mehr als 10% nach unten abweichen sind ”Außer-Phase”
und sind mit ausgefüllten Symbolen in das Diagramm eingetragen.
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Die Auftragung in Abb. 2.5 zeigt, dass der Außer-Phase Zustand bei
großen GR und kleinen Ref eintritt. Praktisch bedeutet dies, dass der
Außer-Phase Zustand begünstigt wird durch:
• Hohe Viskosität (Ref ↓)
• Kleine Füllvolumina (Ref ↓)
• Kleine Schüttelfrequenzen (Ref ↓)
• Kleine Schütteldurchmesser (GR ↑)
Der Einfluss des maximalen Kolbeninnendurchmessers ist nicht sofort
einsichtig, da er sowohl im Geometriefaktor, als auch zweifach in der
komplex aufgebauten Filmreynoldszahl auftritt. Maier [2002] und Lot-
ter [2003] berichten jedoch übereinstimmend, dass eine Verkleinerung
des Kolbennennvolumens und damit des maximalen Kolbeninnendurch-
messers zu einer Verbesserung des Phasenzustandes führt. Dieser Aspekt
wird in Kap. 5.2.4, S. 116ff eingehend untersucht.
Abb. 2.5 stellt weiterhin eine Linie dar, welche die In-Phase Punkte bei
kleinen GR und großen Ref von den Außer-Phase Punkten bei großen
GR und kleinen Ref trennt. Das Gebiet links oberhalb der Linie ist daher
das Außer-Phase Gebiet, rechts unterhalb das In-Phase. Die Trennlinie
wird durch eine logarithmische Funktion beschrieben, deren Koeffizienten
so angepasst wurden, dass die Anzahl derjenigen Punkte minimiert ist,
welche auf der falschen Seite der Trennlinie liegen [Büchs et al., 2000b]:
GR = 0,79 + 2,38 · log10(Ref ) (2.27)
Um ein quantifizierbares Maß zur Unterscheidung des Phasenzustan-
des zu erhalten, also ob bei einem Betriebspunkt der In-Phase oder der
Außer-Phase Zustand vorliegt, wird Gl. 2.27 umgestellt und durch 0,79
dividiert. Damit ist die dimensionslose Phasenzahl nach Büchs et al.
[2000b] definiert und die Bedingung für das Vorliegen des In-Phase Zu-
standes lautet:
Ph =
d0
d
· [1 + 3 · log10(Ref )] > 1,26 (2.28)
Ph Phasenzahl [-]
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Da zur Auswertung nur solche Datenpunkte berücksichtigt werden, bei
denen sich der Hauptteil der Flüssigkeitsmasse an der Kolbeninnenwand
aufstellt, muss als Nebenbedingung die Zentrifugalkraft genügend groß
sein. Für das Vorliegen des In-Phase Zustandes muss demnach, zusätzlich
zu Gl. 2.28, die folgende Bedingung erfüllt sein:
Fra =
(2 · π · n)2 · d02
g
> 0,4 (2.29)
Fra axiale Froudezahl [-]
Aus der oben angestellten Diskussion der Einflussparameter auf die Pha-
senzahl wird deutlich, dass neben den vier Betriebsparametern (d,VL,d0,n)
die Viskosität von Bedeutung ist. Die Betriebsbedingungen werden vom
Experimentator festgelegt und stehen für die Dauer einer Fermentation
fest. Dagegen kann die Viskosität der Fermentationsbrühe im Laufe der
Fermentationszeit ansteigen (s. Kap. 2.1.2.3, S. 14) und zum Eintreten
des Außer-Phase Zustandes führen. Die kritische Viskosität, welche bei
festgelegten Betriebsbedingungen zum Außer-Phase Zustand führt, wur-
de von Peter et al. [2004] durch Kombination und Umstellen der Gln
2.26 und 2.28 angegeben:
ηcrit = ρnd2 · 10
1−1,26 dd0
3 · π
2
·

1−
√√√√1− 4
π
·
(
V
1/3
L
d
)2 
2
(2.30)
ηcrit kritische Viskosität für das Vorliegen des
Außer-Phase Zustandes
[ Pa·s]
2.1.2.5. CFD Simulationen von Schüttelkolben
Die Arbeit von Zhang et al. [2005] ist die einzige, die sich mit der Strö-
mungssimulation in Schüttelkolben in Form von Computational Fluid
Dynamics (CFD) beschäftigt. Dabei werden die Energiedissipationsrate
ε∅ und der volumetrische Stoffübergangskoeffizient kLa berechnet. Der
berechnete kLa stimmt gut mit den Messwerten von Maier und Büchs
[2001] überein. Die berechnete Energiedissipationsrate unterscheidet sich
jedoch mit Werten bis maximal 1Wkg und einer ausgeprägten Abhängig-
keit vom Schütteldurchmesser deutlich von experimentellen Ergebnissen
nach Büchs et al. [2000a], die durch Gl. 2.19, S. 13 beschrieben werden.
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2.1.3. Geschüttelte Schikanekolben
Schüttelkolben mit Einbauten, welche die Strömung stören und so zu ei-
ner besseren Durchmischung führen sollen, werden in der Literatur für
die praktische Verwendung überwiegend als nachteilig beschrieben. So
raten Henzler und Schedel [1991] und McDaniel et al. [1965] von
deren Einsatz ab, weil beim Schütteln von Schikanekolben eine stark
spritzende Flüssigkeitsbewegung auftritt. Diese kann dazu führen, dass
die Sterilbarriere, welche typischerweise aus Watte oder Papier besteht,
benässt wird und so der Sauerstofftransport von der Umgebung in den
Kolbeninnenraum reduziert wird. Außerdem zeigen Experimente, die in
Schikanekolben durchgeführt werden höhere statistische Abweichungen,
als solche aus glatten Kolben.
Trotz der Nachteile erscheinen regelmäßig Arbeiten, welche die Kultivie-
rung von Mikroorganismen in Schikanekolben beschreiben [Bermek et
al., 2004; Bushell et al., 1997; Clark et al., 1995; Dekker und
Barbosa, 2001; Galindo et al., 2004, 1993; Katzer et al., 2001;
Serrano-Carreón et al., 1995]. In allen diesen Arbeiten wird die Ver-
wendung von Schikanekolben mit einem höheren Sauerstoffeintrag und
besserer Durchmischung der Fermentationsbrühe begründet. Allerdings
werden beide Parameter nur in Einzelfällen quantifiziert. Eine mögli-
che Begründung für das Fehlen einer verfahrenstechnischen Beschreibung
liegt in der Verschiedenartigkeit der realisierbaren Schikanegeometrien,
was die Zahl der Einflussparameter fast unbegrenzt erweitert. Gleich-
zeitig sind Glasartikel in der Fertigung mit hohen Toleranzen behaftet,
und die einfache Herstellbarkeit von Schikanen in herkömmlichen, glat-
ten Schüttelkolben erlaubt jedem Labor die Herstellung eines speziellen
Schikanekolbens auf nicht reproduzierbare Weise [Büchs, 2001]. Die Be-
schreibung des volumetrischen Leistungseintrages in Schikanekolben er-
folgt bislang nur in zwei Arbeiten. Die Arbeit von Lotter [2003] zeigt
an Hand einiger Datenpunkte, dass der volumetrische Leistungseintrag
gegenüber schikanelosen Kolben erhöht ist. Büchs [2001] stellt fest, dass
Schikanekolben leichter Außer-Phase (vgl. Kap. 2.1.2.4, S. 15) geraten
können, als schikanelose Kolben.
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2.1.4. Geschüttelte Mikrotiterplatten
Trotz steigenden Interesses an Mikrotiterplatten für die Kultivierung von
Mikroorganismen sind die hydrodynamischen Verhältnisse in diesem Re-
aktortyp bislang nur sehr wenig untersucht worden. Die bisher veröffent-
lichten Studien beschränken sich größtenteils auf qualitative Aussagen.
So untersucht Weiss et al. [2002] Mischzeiten in 96-Well Mikrotiter-
platten durch Farbumschlag eines pH-Indikators bei tropfenweiser Zu-
dosierung von NaOH. Qualitativ werden längere Mischzeiten als erwar-
tet beobachtet. Trotz der Formulierung eines aufwändigen Modells wer-
den keine Abhängigkeiten von den Betriebsbedingungen gefunden. Da-
bei wird festgestellt, dass sich die Flüssigkeitsbewegung im Außer-Phase
Zustand befindet (vgl. Kap. 2.1.2.4, S. 15). Duetz et al. [2001] unter-
suchen 96-Deepwell Mikrotiterplatten mit quadratischem Querschnitt.
Dabei wird durch seitliche Beobachtung der Flüssigkeitsbewegung fest-
gestellt, dass die Flüssigkeit bei einem Schütteldurchmesser von 50mm
besser durchmischt wird als bei 25mm. Minas et al. [2000] findet,
dass die Betriebsbedingungen einer Schüttelkultur in 96-Deepwell Mikro-
titerplatten mit quadratischem Querschnitt die Produktivität von Strep-
tomyces Stämmen beeinflussen. Die einzig bekannte Simulationsstudie
von Zhang et al. [2002] zeigt die mit Computational Fluid Dynamics
(CFD) berechnete Flüssigkeitsverteilung in einer 96-Deepwell Mikroti-
terplatte. Die Ergebnisse erscheinen jedoch fragwürdig, da der Ort der
Flüssigkeitsmasse nicht mit der Schüttelbewegung übereinstimmt (vgl.
Abb. 2.3, S. 11). Auch hier wird qualitativ eine ”gute Durchmischung”
beschrieben, ohne Kriterien dafür anzugeben oder dies experimentell zu
überprüfen.
Zur Maßstabsabhängigkeit untersuchen Doig et al. [2005] im Rah-
men einer Stofftransferstudie die spezifische Stoffaustauschfläche mit Hil-
fe von Wasserverdunstungsversuchen. Anhand der Ausbildung der Stof-
faustauschfläche lassen sich Rückschlüsse auf die Einflüsse der Betriebs-
bedingungen auf die Flüssigkeitsströmung ziehen. Der Einfluss der Frou-
dezahl wird mit a ∼ Fr0,86 für die vergleichsweise großen 24-Well Mi-
krotiterplatten angegeben, und Fr0,51 für die kleineren 384-Well Mikro-
titerplatten. Ferner wird ein schwacher, wenn auch mit sinkender geome-
trischer Dimension steigender Einfluss der Oberflächenspannung durch
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(
ρd2g
σ
)0,03
= Bo0,03 in 24-Well Mikrotiterplatten bis Bo0,18 in 384-Well
Mikrotiterplatten gefunden. Ein Einfluss der Viskosität ist nicht vorhan-
den (Re0).
Hermann [2002] ist bislang die einzige Studie, welche die Flüssigkeits-
bewegung in Mikrotiterplatten quantitativ beschreibt. Diese wird in 96-
Deepwell Mikrotiterplatten mit rundem und quadratischen Querschnitt
untersucht, um die Auswirkungen der Hydrodynamik auf den Stofftrans-
port zu klären. Dabei werden die Wells der Mikrotiterplatte von der
Seite gefilmt und die Schwapphöhe nach Abb. 2.7 als Maß für die Flüs-
sigkeitsbewegung definiert. Hermann [2002] findet in seinen Untersu-
chungen einen Einfluss der Oberflächenspannung auf die Schwapphöhe,
jedoch nicht der Viskosität. Es wird eine kritische Schüttelfrequenz be-
schrieben, die zur Überwindung der Oberflächenspannung überschritten
werden muss. Erst dann setzt Flüssigkeitsbewegung ein.
nmin =
√
σsl · d
4 · π · VL · ρ · d0 (2.31)
nmin Mindestschüttelfrequenz für die Er-
zeugung einer Flüssigkeitsbewegung
[m]
σsl Grenzflächenspannung fest/flüssig [Nm ]
Flüssigkeitswinkel Wie in Kap. 2.1.2.4, S. 15 beschrieben, gibt die La-
ge der Flüssigkeitssichel relativ zur Zentrifugalbeschleuniung Aufschluss
über die Strömung und insbesondere über den Phasenzustand in geschüt-
telten Reaktoren. Abb. 2.6 definiert die Parameter für die Charakterisie-
rung der Flüssigkeitssichel an Hand einer Beispielaufnahme einer flüssig-
keitsgesfüllten, geschüttelten 48-Well Mikrotiterplatte. Die in Drehrich-
tung der Flüssigkeit vorne liegende Lippe (vgl. Kap. 2.1.2.1, S. 11) wird
durch den Vorderlippenwinkel ϕV beschrieben, das hintere Ende mit dem
Hinterlippenwinkel ϕH . Die Differenz dieser Winkel ist der Öffnungswin-
kel
ϕO¨ = ϕH − ϕV (2.32)
ϕO¨ Öffnungswinkel [
◦]
ϕH Hinterlippenwinkel [◦]
ϕV Vorderlippenwinkel [◦]
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Abbildung 2.6.: Definition der Winkel, welche die Lage der Flüssigkeitssichel
in geschüttelten Mikrotiterplatten definieren. Die Lage der Kugel zeigt die
Richtung der Zentrifugalbeschleunigung an.
Die Lage des Flächenschwerpunktes der Flüssigkeitmasse ist der Flächen-
schwerpunktwinkel ϕFS . Alle Winkel werden ausgehend von der Richtung
der Zentrifugalbeschleunigung positiv im Gegenuhrzeigersinn, also gegen
die Bewegungsrichtung gerechnet.
Einen besonderen Winkel stellt der Relativwinkel dar. Er wird nach Sa-
kić -Kramer [2000] als Vergleichsgröße herangezogen, um die Lage der
Flüssigkeitssichel mit erhöhter Viskosität relativ zu einer wässrig viskosen
Flüssigkeit zu beurteilen. Er ist die Differenz aus dem Vorderlippenwin-
kel der betrachteten Flüssigkeit und dem Vorderlippenwinkel der wässrig
viskosen Flüssigkeit (η ≈ 1 mPa·s) bei gleichen Betriebsbedingungen und
dient zur Beurteilung des Phasenzustandes.
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Abbildung 2.7.: Obere Flüssigkeitshöhe (hof ), untere Flüssigkeitshöhe (huf ),
Schwapphöhe (hL) und Flüssigkeitshöhe im Ruhezustand (h0) in der Kavität
(”Well”) einer Mikrotiterplatte.
ϕrel = ϕV − ϕ1mPa·sV (2.33)
ϕrel Relativwinkel [◦]
ϕ1mPa·sV Vorderlippenwinkel einer wässrig viskosen
Flüssigkeit bei gleichen Betriebsbedingungen
[◦]
Flüssigkeitshöhen Für die Untersuchungen im Rahmen dieser Arbeit
wird die Flüssigkeitssichel in geschüttelten Mikrotiterplatten mit den
Parametern nach Abb. 2.7 charakterisiert. Die Höhe der Oberkante der
Flüssigkeitssichel ist dabei die obere Flüssigkeitshöhe hof . Zusammen mit
der unteren Flüssigkeitshöhe (huf ) kann dann die Schwapphöhe nach Her-
mann et al. [2001] berechnet werden:
hL = hof − huf (2.34)
hof obere Flüssigkeitshöhe [m]
huf untere Flüssigkeitshöhe [m]
hL Schwapphöhe [m]
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2.2. Hydromechanische Belastung
Die hydromechanische Belastung beeinflusst Mechanismen wie die Di-
spergierung von Öltropfen, die Zellzerstörung oder den Pelletaufbruch.
Der verfahrenstechnische Parameter ist dabei die maximale lokale Ener-
giedissipationsrate εmax [Henzler, 2000]. Hinze [1955] stellte in sei-
ner fundamentalen Arbeit die Verbindung zwischen εmax als Ursache
und Tropfengrößen in flüssig/flüssig Dispersionen als Wirkung her. In
zahlreiche Studien (z.B. Brown und Pitt [1974]; Calabrese et al.
[1986a]; Wang und Calabrese [1986]; Pacek et al. [1998]; Sprow
[1967]) wurde seitdem die Tropfendispergierung in Rührreaktoren unter
verschiedenen Betriebsbedingungen untersucht. Diese Charakterisierung
erfolgte entweder mit Hilfe des maximalen stabilen Tropfendurchmessers
dmax, oder des Sauterdurchmessers d32 (vgl. Kap. 2.2.3.2, S. 31) und zei-
gen eine gute Übereinstimmung zwischen gemessenen Tropfengrößen und
den Strömungskenngrößen (vgl. Kap. 2.1.1.2, S. 8) [Zhou und Kresta,
1998]. Die Prozesszeit für das Erreichen eines stabilen Tropfendurchmes-
sers wird in den meisten Arbeiten mit ca. 1 h angegeben. Konno et al.
[1983], Lam et al. [1996] und Pacek et al. [1999] geben allerdings
auch zeitliche Längen von 3 h oder mehr an, in denen eine weitere, sehr
langsame, kontinuierliche Abnahme der maximalen Tropfengröße zu be-
obachten ist. Diese wird durch das Phänomen der Intermittenz erklärt,
welches bereits von Cutter [1966] beschrieben und später von Guj und
Camussi [1999] und Meneveau und Sreenivasan [1991] näher unter-
sucht wurde. Mit Bałdyga und Podgórska [1998] liegt eine formale
Beschreibung dieses Phänomens vor, die in Kap. 2.2.2, S. 28 näher er-
läutert wird.
Für Schüttelkolben stellt die Arbeit von Takebe et al. [1971] die erste
bekannte Studie zur hydromechnischen Belastung dar. In dieser Studie
werden Tropfengrößenverteilungen einer Zweiphasenemulsion in Schüt-
telkolben und Rührreaktoren punktuell verglichen. Die bislang einzi-
ge systematische Studie der maximalen lokalen Energiedissipationsrate
als Maß für die hydromechanische Belastung im Schüttelkolben erfolg-
te durch Büchs und Zoels [2001]. Eine Korrelation zur Berechnung
dieser Größe für den Schüttelkolben ist allerdings bislang nicht bekannt.
Die von Büchs und Zoels [2001] eingeführte Methode, welche εmax an
Hand von Tropfengrößen in einem koaleszenzgehemmten, flüssig/flüssi-
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Abbildung 2.8.: Abhängigkeit des maximalen Tropfendurchmessers von der
maximalen Energiedissipation nach Davies [1987]. Die verschiedenen Daten-
punkte stammen von verschiedenen Autoren [Brown und Pitt, 1970, 1974;
Calabrese et al., 1986a,b; Sprow, 1967; Davies, 1985, 1987; Berkman
und Calabrese, 1985; Walstra, 1974; Wang und Calabrese, 1986].
gen Zweiphasensystem bestimmt, wird in Kap. 4.4, S. 81ff zur Charakteri-
sierung der maximalen lokalen Energiedissipationsrate in Schüttelkolben
aufgegriffen.
2.2.1. Konzept des maximalen stabilen
Tropfendurchmessers
Die Arbeit von Hinze [1955] stellt bis heute die Grundlage für die Be-
schreibung von Dispergierprozessen dar. Die Wirkung von εmax auf Trop-
fengrößen in einer flüssig/flüssigen Dispersion wird durch den maximal
stabilen Tropfendurchmesser beschrieben, der durch die hydromechani-
schen Kräfte der Strömung gerade nicht mehr zerteilt werden kann:
dmax = Cx
(
σ
ρc
)0,6
ε−0,4max (2.35)
26
2.2. Hydromechanische Belastung
Abbildung 2.9.: Charakterisierung des stochastischen Charakters der Turbu-
lenz nach Podógrska und Bałdyga [2003]
dmax maximaler, stabiler Tropfendurchmesser [m]
Cx Faktor [-]
σ Grenzflächenspannung zwischen den flüssigen Phasen [Nm ]
ρc Dichte der kontinuierlichen Phase [ kgm3 ]
εmax maximale Energiedissipationsrate [Wkg ]
Der Faktor Cx wird von Bałdyga und Podgórska [1998] zu 0,23 mit
universeller Gültigkeit angegeben und wurde gegen Werte geprüft, die
von Sprow [1967] und Arai et al. [1977] veröffentlicht wurden. Bauer
[1985] und Davies [1987] konnten weiterhin unabhängig voneinander be-
stätigen, dass der maximal stabile Tropfendurchmesser einer koaleszenz-
gehemmten flüssig/flüssigen Dispersion nur von der maximalen lokalen
Energiedissipationsrate und nicht von der Art des Dispergierapparates
abhängt. Abb. 2.8 zeigt diesen Zusammenhang für eine Bandbreite ver-
schiedener Dispergierapparate.
Gl. 2.35 gilt bei vernachlässigbarer Viskosität der dispersen Phase. Zur
Berücksichtigung der erhöhten Viskosität der dispersen Phase gibt Arai
et al. [1977] den folgenden Zusammenhang an:
d
ηp
max
d
ηp→0
max
=
[
1 + 2,5 · ηp
σ
· (εmax · dηpmax)
1
3
]0,6
(2.36)
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Abbildung 2.10.: Beispiel für das Ergebnis einer Partikelgrößenmessung.
ηp Viskosität der dispersen Phase [ Pa·s]
d
ηp
max maximaler, stabiler Tropfendurch-
messer der dispersen Phase mit Vis-
kosität ηp
[m]
d
ηp→0
max äquivalenter maximaler stabiler
Tropfendurchmesser der dispersen
Phase, wenn deren Viskosität gegen
null gehen würde
[m]
2.2.2. Intermittenzphänomen
Die in jüngerer Vergangenheit beobachteten Abweichungen (s. S. 25) von
der oben diskutierten Theorie der Tropfendispergierung erklären die Ar-
beiten von Bałdyga und Bourne [1995], Bałdyga und Podgórska
[1998] und Bałdyga et al. [2001] mit dem Mechanismus der inter-
mittierenden Turbulenz: Dabei ist die maximale Energiedissipationsrate
εmax entgegen des bisherigen Verständnisses keine feststehende, konstan-
te Größe, sondern bildet vielmehr einen zeitlichen Mittelwert von Leis-
tungsstößen unterschiedlicher Stärke. Durch den stochastischen Charak-
ter der Turbulenz kommt es dabei immer wieder zu extrem starken Leis-
tungsstößen, die jedoch selten auftreten. Abb. 2.9 gibt den Zusammen-
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hang zwischen der Stärke der Leistungsspitzen und der Wahrscheinlich-
keit deren Auftretens an. Dabei stellt der Parameter α auf der x -Achse
die abstrakte Größe einer fraktalen Dimension dar. Für die Betrachtun-
gen in dieser Arbeit lässt sich diese komplexe Theorie auf folgenden Zu-
sammenhang reduzieren: je stärker die Leistungsspitzen (abnehmendes
α), desto unwahrscheinlicher ist deren Auftreten. Die wahrscheinlichs-
te Leistungsstärke ist die, welche durch die bekannte Gleichung 2.9 an-
gegeben wird und deren Wirkung auf die maximale Tropfengröße bei
den bisher für die Dispergierung als geeignet angesehenen, relativ kurz-
en Zeiträumen beschrieben wurde. Je länger die Dispergierzeit ist, desto
eher ist dann eine starke Leistungsspitze aufgetreten, welche den Trop-
fen stärker als bisher beschrieben zerkleinern konnte. Bei einem koales-
zenzgehemmten Stoffsystem bleibt diese Tropfengröße erhalten und führt
zu der beobachteten langsamen, aber stetigen Abnahme der maximalen
Tropfengröße.
2.2.3. Beschreibung von Tropfengrößenverteilungen
Die Charakterisierung der hydromechanischen Belastung erfolgt anhand
ihrer Wirkung auf die Tropfengröße in einem flüssig/flüssigen Zweipha-
sensystem (s. S. 26). Bei dessen Dispergierung entsteht eine ganze Brand-
breite an verschiedenen Tropfengrößen, wobei der maximale Tropfen-
durchmesser für die Dispergierwirkung des untersuchten Reaktors cha-
rakteristisch ist. Im folgenden Kapitel wird auf die mathematische Be-
schreibung solcher Tropfengrößenverteilungen eingegangen.
2.2.3.1. Allgemeine Darstellung
Ohne auf die fundamentalen Zusammenhänge statistischer Auswertung
einzugehen, wird im Folgenden kurz die Darstellung von Partikelgrößen-
verteilungen nach ISO 9276-1 anhand eines Beispieles, das in Abb. 2.10
gezeigt ist, dargestellt. Der gesamte untersuchbare Partikeldurchmesser-
bereich ist in diskrete Größenklassen aufgeteilt. Mit folgenden charakte-
ristischen Durchmessern werden diese Partikelgrößenklassen beschrieben:
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d Partikeldurchmesser [m]
di,o größter Partikeldurchmesser innerhalb einer Größenklasse [m]
di,u kleinster Partikeldurchmesser innerhalb einer Größenklasse [m]
di,m mittlerer Partikeldurchmesser der Größenklasse [m]
∆di Breite der Größenklasse [m]
Die Verteilung der Häufigkeit bestimmter Partikelgrößen wird grundle-
gend mit Hilfe der Volumensummenhäufigkeit beschrieben [Stieß, 1992]:
Q3(d) =
V olumen aller Partikel ≤ d
V olumen aller Partikel
(2.37)
Q3(d) Volumensummenhäufigkeit [-]
Es existieren auch andere Arten der Häufigkeitsverteilung (Anzahl, Durch-
messer, Oberfläche), die Volumenhäufigkeitsverteilung wird jedoch aus
praktischen Gründen den anderen Möglichkeiten vorgezogen.
Soll der Anteil der Partikel innerhalb einer Größenklasse an der Gesamt-
partikelschar beschrieben werden, wird die Dichteverteilung herangezo-
gen:
q3(di,m) =
Q3(di,o)−Q3(di,u)
di,o − di,u =
Q3(di,o)−Q3(di,u)
∆di
(2.38)
q3(di,m) Volumendichteverteilung [ 1m ]
Die Lage der Größenklasse wird nach ISO 9276-1 durch di,m angegeben
und ist hier durch das Messgerät (s. Kap. 3.5, S. 55) fest vorgegeben. Ob-
wohl mechanistisch falsch [Sommer, 2000], wird in der Darstellung von
Häufigkeitsverteilungen oft aus Gründen der Übersichtlichkeit und bes-
seren Vergleichbarkeit eine Ausgleichskurve verwendet [Hess, 2002]. Bei
Betrachtung dieser Ausgleichskurven sollte aber stets beachtet werden,
dass diese keine kontinuierliche Funktion, sondern lediglich die Verbin-
dung der Punkte q3(di,m) darstellt.
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2.2.3.2. Spezielle Verteilungskenngrößen
Zur Verwendung eines charakteristischen Tropfendurchmessers lässt sich
die Partikelschar mit Hilfe der folgenden Größen beschreiben, ohne die
Verteilung der einzelnen Tropfengrößen zu berücksichtigen:
Der Medianwert: d50,3
Alle Tropfen, die kleiner sind, als dieser Durchmesser, der als der Me-
dianwert bezeichnet wird, stellen 50% des Gesamtvolumens der Teilchen-
menge dar [Stieß, 1992]. Es gilt also: Q3(d50,3)=0,5.
Der maximale Tropfendurchmesser: dmax
Der maximale Tropfendurchmesser dmax entspricht dem größten existie-
renden Tropfendurchmesser einer Dispersion.
Der Sauterdurchmesser: d32
Der Sauterdurchmesser ist derjenige Durchmesser, den jeder einzelne
Tropfen einer hypothetischen Tropfenschar aufweisen würde, in der alle
Tropfen den gleichen Durchmesser und insgesamt die gleiche spezifische
Phasengrenzfläche aufweisen würden, wie die reale Tropfenschar.
d32 =
∑k
i=1 ni · d3i∑k
i=1 ni · d2i
(2.39)
2.2.3.3. Verteilungsfunktionen
Um die Tropfengrößenverteilung verschiedener Dispersionen zu charak-
terisieren, werden in der Literatur die beiden Tropfengrößenverteilungen
Normalverteilung [Calabrese et al., 1986b; Chen und Middleman,
1967] und logarithmische Normalverteilung [Büchs und Zoels, 2001;
Cull et al., 2002; Liepe et al., 1988], zur Anpassung verwendet.
Normalverteilung Die Gauß’sche Normalverteilung (NV) ist eine grund-
legende Funktion in der Statistik. Nach Stieß [1992] wird sie für Trop-
fengrößenverteilungen mit der folgenden Gleichung beschrieben:
qNV3 (di) =
1
σ · √2 · π · exp
[
−1
2
·
(
di − d50,3
σNV
)2]
(2.40)
σNV Standardabweichung der Normalverteilung [m]
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Logarithmische Normalverteilung Die logarithmische Normalverteilung
(LNV) wird aus der Normalverteilung abgeleitet. Danach ist der natür-
liche Logarithmus des Tropfendurchmessers und nicht die Durchmesser
selbst normal verteilt:
qLNV3 (d) =
1
d · σln ·
√
2 · π · exp
[
−1
2
·
(
ln(d/d50,3)
σln
)2]
(2.41)
σln Standardabweichung der logarithmischen Normalverteilung [-]
2.2.4. Selbstähnlichkeit von Tropfengrößenverteilungen
Brown und Pitt [1972]; Chen und Middleman [1967]; Konno et
al. [1993] haben gezeigt, dass Tropfengrößenverteilungen (vgl. Kap. 2.2.3,
S. 29ff) in koaleszenzgehemmten Zweiphasensystem selbstähnlich sind.
Dies bedeutet, dass Tropfengrößenverteilungen, die unter verschiedenen
Betriebsbedingungen und verschiedenen Stoffsystemen erzeugt wurden,
in eine einzige Verteilung zusammenfallen, wenn sie auf ein geeignetes
Maß bezogen werden und so in dimensionsloser Form dargestellt werden.
Lam et al. [1996] hat diese Charakteristik für lange Dispergierzei-
ten bestätigt. Pacek et al. [1998] dagegen stellt diese Erkenntnis in
Frage. Aufgrund der zahlreichen widersprüchlichen Angaben in der Li-
teratur lässt sich diese Frage jedoch nicht abschließend bewerten und
sollte in zukünftigen Arbeiten untersucht werden. Für diese Arbeit wird
das Konzept von Kraume et al. [2004] aufgegriffen, der die Selbstähn-
lichkeit durch Bezug der Standardabweichung der Tropfengrößenvertei-
lung σNV (vgl. Kap. 2.2.3.3, S. 31) auf den Sauterdurchmesser d32 (vgl.
Kap. 2.2.3.2, S. 31) quantifiziert. Übertragen auf den maximal stabilen
Tropfendurchmesser (vgl. Kap. 2.2.1, S. 26) wird das Selbstähnlichkeits-
verhältnis σNVdmax betrachtet.
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2.3. Stoffübertragung
2.3.1. Stoffübertragung in geschüttelten Reaktoren
Nach den Arbeiten von Freedman [1969]; Henzler und Schedel
[1991]; VanSuijdam et al. [1978]; Veglio et al. [1998] zur Charakte-
risierung des gas - flüssigen Stofftransfers in geschüttelten Erlenmeyerkol-
ben liegt mit den umfangreichen Studien von Maier und Büchs [2001],
Maier [2002] und Maier et al. [2004] eine umfassende Beschreibung
bei wasserähnlicher Viskosität vor. Für den Stoffübergang in Schüttel-
kolben wird in Maier [2002] folgende empirische Korrelationsgleichung
angegeben:
kLa = 6,67× 10−6 · V 0,83L · n1,16 · d0,380 · d1,92, (2.42)
kLa volumetrischer Stoffübergangskoeffizient [ 1s ]
wobei die in der Biotechnologie üblichen Einheiten eingesetzt werden
müssen: [kLa]= 1s , [VL]=mL, [d0]=cm, [n]=
1
min , [d]=cm. Systematischen
Untersuchungen zum Stoffübergang in Mikrotiterplatten liegen mit Her-
mann [2002], Kensy et al. [2005] und Doig et al. [2005] vor.
Der Stoffübergang in geschüttelten Reaktoren bei erhöhter Viskosität
ist nach Hermann [2002] nur wenig beschrieben worden. Doig et al.
[2005] untersuchten den volumetrischen Stoffübergangskoeffizienten kLa
in Mikrotiterplatten mit Hilfe der Einschaltmethode. Dabei wird die
Umgebung über einem durch Stickstoffspülung von Sauerstoff befreiten
Medium (abzentrifugierte Fermentationbrühe, VE-Wasser) plötzlich mit
Luft beaufschlagt, und die zeitliche Änderung der Gelöstsauerstoffkon-
zentration mit Hilfe einer Optode gemessen. Aus der anfänglichen Rate
des Anstiegs lässt sich aus einer Bilanz um die Flüssigkeitsmasse der
kLa bestimmen. Bezüglich der Viskosität wird kLa∼ Re0,68 angegeben.
Dazu ist jedoch zu bemerken, dass die Viskosität der untersuchten Flüs-
sigkeiten durch Variation der Temperatur zwischen 30◦C und 37◦C ver-
ändert wurde. Die Viskositätsspanne beträgt daher abschätzungsweise
0,8-0,7 mPa·s. Rückschlüsse auf die Beeinflussung des kLa durch Visko-
sitätsniveaus, wie sie in filamentösen oder biopolymerbildenden Fermen-
tationssystemen mit typischen Viskositäten bis ca. 200mPa·s auftreten
können, sind daher fraglich.
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2.3.2. Einfluss einer zweiten, organischen Flüssigphase
auf den Stofftransport
Eine zweite, organische Flüssigphase kommt unter anderem zur Intensi-
vierung der Sauerstoffversorgung von Fermentationsbrühen mit hohem
Sauerstoffbedarf zum Einsatz. Trotz zahlreicher Arbeiten auf diesem Ge-
biet bleiben die Mechanismen nur unvollständig verstanden [Dumont
und Delmas, 2003; Maclean, 1977; Rols und Goma, 1989]. Wie in
der detaillierten Übersicht von Dumont und Delmas [2003] dargestellt,
kann der volumetrische Stoffübergangskoeffizient kLa bei Zugabe von Öl
ansteigen, gleich bleiben oder auch absinken. Sämtliche Arbeiten (z.B.
Rols et al. [1990]; Hassan und Robinson [1977]) beschäftigen sich
allerdings mit den Vorgängen in blasenbegasten Rührreaktoren, in denen
außerordentlich komplexe Wechselwirkungen zwischen den Phasen (wäss-
rige, sauerstoffverbrauchende, flüssige Phase; Luftblasen als Gasphase;
Öltropfen als zweite Flüssigphase; Zellen als Festphase) das Verständnis
erschweren. In Schüttelkolben wird in einigen Arbeiten der Einfluss ei-
ner zweiten organischen Flüssigphase auf den Stofftransfer im Rahmen
von Fermentationsstudien untersucht. Choi et al. [1996] untersuchen
den filamentösen Pilz Streptomyces tendae auf Rapsöl, wo die Fermen-
tationsergebnisse aus einem Zusammenspiel zwischen der Verfügbarkeit
des Substrates Rapsöl, der Sauerstoffversorgung und der hydromecha-
nischen Belastung des filamentös wachsenden Organismus’ resultieren.
Rückschlüsse auf die Beeinflussung des kLa sind daher nicht zu ziehen.
2.3.3. Bestimmung der Sauerstofftransferkapazität mit
Hilfe der Sulfitoxidation
In dieser Arbeit wird der Einfluss der Viskosität auf den Stofftransfer
in geschüttelten Erlenmeyerkolben und in Mikrotiterplatten sowie der
Einfluss einer zweiten, flüssigen organischen Phase auf den Stofftrans-
port betrachtet. Dazu wird die Methode der Sulfitoxidation angewendet,
welche von Linek und Vacek [1981] und Reith and Beek [1973] maß-
geblich untersucht wurde. Die Grundlagen dieser Methode sind in Maier
et al. [2001] und Maier [2002] ausführlich beschrieben und werden im
Folgenden kurz wiedergegeben.
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Reaktionskinetik des Sulfitsystems Die Sulfitoxidation verläuft verein-
facht nach der Bruttoreaktionsgleichung:
SO2−3 +
1
2
O2
Kat−→ SO2−4 (2.43)
Die Geschwindigkeit r˙ der Reaktion n - ter Ordnung bezüglich Sauerstoff
folgt dem reaktionskinetischen Zusammenhang:
r˙O2 = kn · (cLO2)n (2.44)
r˙O2 Reaktionsgeschwindigkeit von Sauerstoff in
der wässrigen Phase (Sulfitsystem)
[ molm3·s ]
cLO2 Gelöstsauerstoffkonzentration in der wässri-
gen Phase (Sulfitsystem)
[molm3 ]
kn Reaktionsgeschwindigkeitskonstante n - ter
Ordnung
[ 1s ·
(
m3
mol
)n−1
]
n Reaktionsordnung bezüglich Sauerstoff [-]
Die Reaktionsgeschwindigkeitskonstante kn ist im Wesentlichen von der
Katalysatorkonzentration, dem pH -Wert und der Temperatur abhängig.
Die Reaktionsordnung n liegt zwischen 1 und 2, in Abhängigkeit der
Katalysatorkonzentration.
Bestimmung der Sauerstofftransferkapazität Bei der Sulfitoxidation
resultiert die Sauerstofftransferrate aus einer Überlagerung von Absorp-
tion und Reaktion. Für die Beschreibung des Sauerstoffübertrages in die
wässrige Phase (Sulfitsystem) wird durch Reith [1968] basierend auf der
Filmtheorie aus einer Bilanz um die Grenzschicht der wässrigen Phase
folgender Transportansatz abgeleitet:
n˙′′′O2 = OTR =

 2n + 1 · kn · (cL∗O2 )n−1 ·DO2︸ ︷︷ ︸
Reaktion
+ k2L︸︷︷︸
Transport


1
2
·a · (cL∗O2 − cLO2)
(2.45)
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n˙′′′O2 volumenspezifischer Stoffstrom von O2 über
die Phasengrenze
[ molm3·s ]
OTR Sauerstofftransferrate in die wässrige Phase [ molm3·s ]
cL∗O2 Sauerstoffsättigungskonzentration in der
wässrigen Phase bei Reaktionsdruck und
-temperatur
[molm3 ]
DO2 Diffusionskoeffizient von Sauerstoff in der
wässrigen Phase
[m
2
s ]
kL Stoffübergangskoeffizient von Sauerstoff in
der wässrigen Phase
[ms ]
a Stoffaustauschfläche [m2]
In dieser Gleichung sind zwei Terme für die Reaktion und den Stofftrans-
port enthalten. Die Hatta-Zahl gibt deren Verhältnis an:
Ha =
√
2
n+1 · kn · (cL∗O2 )n−1 ·DO2
kL
(2.46)
Damit lassen sich anhand der Ha-Zahl verschiedene Reaktionsregime un-
terscheiden. Diese Reaktionsregime bestimmen den Ort, an dem die Re-
aktion stattfindet: Ist die Reaktion sehr viel schneller als der Stofftrans-
port (Ha > 3), reagiert der Sauerstoff bereits an der Phasengrenzfläche
ab. Der Stofftransport ist dann ohne Einfluss auf die Sauerstofftransfer-
rate, die allein von der Reaktionsgeschwindigkeit und der Stoffaustausch-
fläche beeinflusst wird. Im umgekehrten Fall (Ha < 0,3) findet die Reak-
tion erst im als ideal durchmischt angenommenen Bulk der Flüssigphase
statt. Dann ist die Sauerstofftransferrate nur durch den Stofftransport
kontrolliert, ohne Einfluss der Reaktionsgeschwindigkeit. Die experimen-
telle Bestimmung des Sauerstoffübertrages muss daher in diesem nicht
beschleunigten Bereich durchgeführt werden.
Wird angenommen, dass die Gelöstsauerstoffkonzentration durch die Sul-
fitreaktion auf null reduziert wird, ist das treibende Konzentrationsgefäl-
le maximal. Im nicht beschleunigten Bereich, in dem der Stoffübergang
transportlimitiert erfolgt, wird der Sauerstoff dann mit der maximal mög-
lichen Rate in die Flüssigkeit übertragen. Diese beschreibt Maier [2002]
mit dem Begriff der Sauerstofftransferkapazität OTRmax. Diese maxi-
mal erreichbare Sauerstofftransferrate ergibt sich unter den gegebenen
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Voraussetzungen aus Gl. 2.46:
OTRmax = kLa · cL∗O2 (2.47)
Maier [2002] zeigte allerdings, dass tatsächlich die Gelöstsauerstoffkon-
zentration im nicht beschleunigten Bereich nicht vernachlässigbar ist.
Zur korrekten Bestimmung der Sauerstofftransferkapazität fehlt daher
die Information der Sauerstoffkonzentration in der wässrigen Flüssigpha-
se (cLO2). Diese ist bei bekannter Reaktionskinetik (Gl. 2.44) durch eine
Bilanz um die Flüssigkeit im stationären Fall (r˙ = OTR) zugänglich:
cLO2 =
n
√
OTR
kn
(2.48)
Im nicht beschleunigtem Reaktionsregime ist der Anteil der chemischen
Reaktion vernachlässigbar und für die übergehende Sauerstoffmenge lässt
sich durch Reduktion von Gl. 2.46 schreiben:
OTR = kL · a · (cL∗O2 − cLO2) (2.49)
Wird die Sauerstofftransferrate gemessen und die Gelöstsauerstoffkon-
zentration nach Gl. 2.48 berücksichtigt, lässt sich der volumetrische Stof-
fübergangskoeffizient kLa folgendermaßen nach Hermann [2002] und
Maier [2002] ermitteln:
kLa =
OTRmax
cL∗O2
=
OTR
cL∗O2 − n
√
OTR
kn
(2.50)
Die Sauerstoffsättigungskonzentration ist dabei
cL∗O2 = LO2 · pabs · yO2 (2.51)
LO2 Sauerstofflöslichkeit in der wässrigen Phase [ molm3·bar ]
pabs Umgebungsdruck [bar]
yO2 Sauerstoffanteil in der Zuluft [molmol ]
2.3.4. Bestimmung der Sauerstofftransferkapazität bei
Zugabe einer zweiten, organischen Flüssigphase
Zur Charakterisierung der Beeinflussung des gas/flüssig Stofftransfers
bei Ölzugabe wird in dieser Arbeit zunächst die Möglichkeit untersucht,
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das bereits etablierte Sulfitsystem als Sauerstoffverbraucher einzusetzen.
Dabei stellt sich allerdings die Frage, ob die Reaktionskinetik des emp-
findlich auf katalytische Bestandteile reagierenden [Maier, 2002] Sulfit-
systems durch die im zugegebenen Öl enthaltenen Bestandteile beein-
flusst werden. In diesem Falle wäre nämlich eine eindeutige Zuordnung
experimentell gefundener Effekte zu transport- oder reaktionstechnischen
Phänomenen nicht möglich. Dazu wird die Reaktionskinetik des Sulfity-
stems mit und ohne die Zugabe von Pflanzenöl untersucht.
Das Standard Sulfitsystem mit Zusatz einer zweiten, organischen Flüs-
sigphase unter Begasung mit Luft stellt ein Dreiphasensystem dar. Die
Bilanzierung der Stoffströme in einem solchen System ist stark verein-
facht in Abb. 2.11 skizziert. Für die integralen, stationären Stoffbilanzen
der drei Phasen gilt:
Gasphase Annahme: Keine Reaktion in der Gasphase
qinG
Vm0
(
yinO2 −
1− yinO2
1− youtO2
· youtO2
)
−OTRGO¨·ϕO¨l−OTRGW ·(1−ϕO¨l) = 0
(2.52)
Ölphase Annahme: Keine Reaktion in der Ölphase
OTRGO¨ −OTRO¨W ·
(
1− ϕO¨l
ϕO¨l
)
= 0 (2.53)
Wässrige Phase
OTRGW + OTRO¨W − r˙O2 = 0 (2.54)
Mit Hilfe der Vereinfachung
OTRG = OTRGO¨ · ϕO¨l + OTRGW · (1− ϕO¨l) (2.55)
lässt sich das Gleichungsystem (Gln 2.52 bis 2.54) auf folgenden Zusam-
menhang reduzieren:
qinG
Vm0
(
yinO2 −
1− yinO2
1− youtO2
· youtO2
)
= OTRG (2.56)
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Abbildung 2.11.: Bilanzierung der Stoffströme in einem Dreiphasensystem
Gas - Flüssig - Flüssig
cGO2 Sauerstoffkonzentration in der Gasphase [
mol
m3 ]
cO¨lO2 Sauerstoffkonzentration in der Ölphase [
mol
m3 ]
OTRG Sauerstofftransferrate von der Gasphase in
die wässrige Phase bezogen auf das Gesamt-
flüssigkeitsvolumen
[ molm3·s ]
OTRGO¨ Sauerstofftransferrate von der Gasphase in
die Ölphase bezogen auf das Volumen der Öl-
phase
[ molm3·s ]
OTRGW Sauerstofftransferrate von der Gasphase in
die wässrige Phase bezogen auf das Volumen
der wässrigen Phase
[ molm3·s ]
OTRO¨W Sauerstofftransferrate von der Ölphase in die
wässrige Phase bezogen auf das Volumen der
wässrigen Phase
[ molm3·s ]
qinG auf das flüssige Gesamtvolumen bezogener
Gasvolumenstrom
[ 1s ]
Vm0 molares Gasvolumen [ m
3
mol ]
yinO2 Sauerstoffanteil in der Zuluft am Eintritt in
die Gasphase
[-]
youtO2 Sauerstoffanteil in der Abluft am Austritt aus
der Gasphase
[-]
ϕO¨l Volumenanteil der Ölphase am Gesamtflüs-
sigkeitsvolumen
[-]
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und zusammen mit Gl. 2.44, S. 35:
OTRG ·
(
1
1− ϕO¨l
)
= kn · (cLO2)n (2.57)
Durch Messung des Sauerstoffanteils im Abgas des Reaktors lässt sich ei-
nerseits nach Gl. 2.56 die Sauerstofftransferrate OTRG bestimmen. Wird
andererseits die Gelöstsauerstoffkonzentration in der wässrigen Phase
(cLO2) gemessen, lassen sich nach Gl. 2.57 die Faktoren kn und n des
reaktionskinetischen Zusammenhanges (s. Gl. 2.44, S. 35) bestimmen.
2.4. Oberflächenenergie und
Benetzungsverhalten

Abbildung 2.12.: Flüssigkeitstropfen auf einer Oberfläche mit Randwinkel θ.
Physikalische Systeme haben das Bestreben, ihren Energieinhalt zu mi-
nimieren. Flüssigkeitstropfen nehmen deshalb auf einer Oberfläche die
Form an, die nach Ausbildung der Grenzflächen, den geringsten Energie-
gehalt aufweist. Das Benetzungsverhalten einer Oberflächen-Flüssigkeits-
Kombination wird durch den Randwinkel θ (siehe Abb. 2.12) vollständig
beschrieben. Bei Randwinkeln θ>90◦ wird die Flüssigkeit von der Ober-
fläche abgestoßen und perlt von ihr ab. Ist der Randwinkel θ<90◦, bildet
die Flüssigkeit einen Film und benetzt die Oberfläche. Ist die Flüssigkeit
polar wird die benetzbare Oberfläche als hydrohil und die perlende Ober-
fläche als hydrophob bezeichnet.
Für die Quantifizierung des Benetzungsverhaltens einer Oberfläche las-
sen sich die Oberflächenspannungen der betrachteten Materialien heran-
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ziehen, welche nach der Young’schen Gleichung mit dem Randwinkeln
verknüpft sind:
cos θ =
σc
σl
(2.58)
θ Randwinkel [◦]
σc kritische Oberflächenspannung des festen Körpers [Nm ]
σl Oberflächenspannung der Flüssigkeit [Nm ]
Die kritische Oberflächenenergie σc lässt sich mit Hilfe von Testtinten
(s. Kap. 3.7.2) experimentell bestimmen. Je größer σc, desto besser lässt
sich die entsprechende Oberfläche benetzen. Die Oberflächenenergie von
Flüssigkeiten lässt sich mit Hilfe der Pendant-Drop Methode (s. Kap.
3.7.2, S. 67) experimentell bestimmen. Je kleiner σl, desto besser wird
eine Oberfläche benetzt. Die Differenz von Oberflächenenergie der Flüs-
sigkeit und kritischer Oberflächenenergie σl − σc gibt dann Aufschluss
über das Benetzungsverhalten einer Flüssigkeit-Oberflächen Kombinati-
on. Die Oberfläche wird von der Flüssigkeit benetzt, wenn σl − σc ≥ 0
ist. Sie wird umso besser benetzt, je größer σl − σc ist.
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3.1. Reaktoren
3.1.1. Erlenmeyerkolben
Tab. 3.1 fasst die wichtigsten Maße der in dieser Arbeit eingesetzten
Erlenmeyerkolben nach DIN12380 zusammen. Abb. 3.1 stellt diese sche-
matisch dar. Detaillierte Abmaße sind in Lotter [2003] zu finden.
Neben den weitverbreiteten schikanelosen Kolben wurden zwei verschie-
dene Typen von Schikanekolben mit unterschiedlichen Schikanegeome-
trien untersucht. Diese sind in Abb. 3.1 skizziert und die geometrischen
Abmaße in Tab. 3.1 aufgelistet. Die Stärke der Stromstörung dieser Schi-
kanegeometrien lässt sich nur qualitativ beschreiben. Die in Lotter
[2003] beschriebenen Versuche zur Definition einer Schikanezahl bieten
keine ausreichende Basis für deren Quantifizierung.
Bei dem Kolben mit einem Nennvolumen von 300mL handelt es sich
um ein kommerziell erhältliches Produkt (Art.-Nr. 886 100/5, B.Braun,
Melsungen) mit drei geraden Wandschikanen. Diese Schikanen sind durch
eine relativ große Höhe (hS) und eine relativ flache Tiefe (bS) gekenn-
zeichnet, wodurch dieser Typ vergleichsweise schwach stromgestört ist.
Der andere Kolbentyp wurde von Serrano-Carreón et al. [1995]
beschrieben und besitzt ein Nennvolumen von 500mL (Art.-Nr. 4980,
Corning, New York/USA). Die Schikanen werden maschinell hergestellt
(IBT, UNAM, Cuernavaca, Mexiko) und zeichnen sich durch eine relativ
geringe Höhe (hS) und eine relativ große Tiefe (bS) aus. Dieser Kolbentyp
wird als vergleichsweise stark stromgestört angesehen.
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Abbildung 3.1.: Schematische Darstellung der geometrische Maße von schi-
kanelosen und schikanebewehrten Erlenmeyerkolben.
Tabelle 3.1.: Charakteristische geometrische Abmessungen von Erlenmeyer-
kolben.
Schikanelose Erlenmeyerkolben
Kolbennennvolumen VK [ mL] 25 50 100 250 500 1000
größter Kolbenin-
nendurchmesser
d [cm] 4,2 5,1 6,4 8,5 10,5 13,1
Schikanebewehrte Erlenmeyerkolben
Kolbennennvolumen VK [ mL] 300 500
maximaler Kolbeninnendurchmesser d [m] 0,082 0,0956
Anzahl der Schikanen NB [-] 3 3
Höhe der Schikanen hB [cm] 6,5 3,5
Tiefe der Schikanen dB [cm] 1,4 2,5
Winkel der Schikanen α [◦] 120 120
Breite der Schikanen am Kolbenumfang wB [cm] 2,0 2,0
43
3. Material und Methoden
3.1.2. Mikrotiterplatten
Plattentypen 48-Well Mikrotiterplatten sind von der Firma Greiner
bio-one (Solingen) in hydrophober (Art.-Nr. 677102) oder hydrophiler
(Art.-Nr. 677180) Ausführung erhältlich. Die Platten sind aus trans-
parentem Polystyrol gefertigt, mit 48 Kavitäten (Wells), die einen fla-
chen Boden und einen erhöhten Rand aufweisen. Die Wells sind mit
leichten Gussschrägen zylindrisch und einem mittleren Durchmesser von
11,75mm geformt. Sie haben inklusive des erhöhten Randes von 1,0mm
eine Tiefe von 16,5mm. Das Gesamtvolumen eines Wells liegt bei ca.
1740µL.
Halterung für Mikrotiterplatten Im Laboralltag ist es gängige Pra-
xis, Mikrotiterplatten mit einem speziellen doppelseitigen Klebeband
auf dem Tablar der Schüttelmaschine zu befestigen. Auch werden häufig
Kunststofftabletts mit passenden Mulden zur Aufnahme der standardi-
sierten Grundfläche der Mikrotiterplatten verwendet. Trotz der sehr ein-
fachen Handhabung dieser Befestigungsmethoden sind sie für die durch-
zuführenden Versuche untauglich, da eine Relativbewegung zwischen Ta-
blar und Mikrotiterplatte nicht ausgeschlossen werden kann. Eine verfah-
renstechnische Beschreibung des Stoffaustausches der Mikrotiterplatte
setzt eine definierte Bewegung voraus. Daher ist auch unter Berücksich-
tigung der Reproduzierbarkeit die Konstruktion einer stabilen Halterung
notwendig.
Für die Befestigung der Mikrotiterplatten wurde auf der Schüttelmaschi-
ne (s. Kap. 3.1.3, S. 46) ein speziell gefertigtes Tablar befestigt. Dieses
Tablar weist wegen seiner bewusst klein gehaltenen Abmessungen und
des leichten Werkstoffes Aluminium ein sehr geringes Gewicht auf. Diese
Eigenschaft ist wichtig, um die bei der exzentrischen Schüttelbewegung
entstehenden Massenfliehkräfte klein zu halten und auf diese Weise me-
chanische Belastungen der Schüttelmaschine zu minimieren. Durch die
genaue Berechnung des Gegengewichtes [Lotter, 2003] konnte eine gute
Laufruhe bis zur Maximaldrehzahl (vgl. Tab. 3.2, S. 47) erreicht werden.
Auf dem Tablar werden Halterungen angebracht, die eine vibrationsfreie
Befestigung von bis zu zwei Mikrotiterplatten erlauben. Auf jegliche fe-
dernden Konstruktionselemente wurde verzichtet, da sie eine Relativbe-
wegung zur Schüttelmaschine ermöglichen. Zusätzlich wurde eine An-
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Abbildung 3.2.: Halterung für Mikrotiterplatten und Befeuchtungskammer
ordnung gewählt, die es ermöglicht, zwei Platten gleichzeitig schütteln
zu können. Außerdem sind Bohrungen vorgesehen, um die sogenannte
Befeuchtungskammer zu befestigen.
Befeuchtungskammer Bei Versuchen mit Mikrotiterplatten stellt die
Verdunstung aufgrund der geringen Flüssigkeitsvolumina ein großes Pro-
blem dar, wenn keine Gegenmaßnahmen ergriffen werden. Zur Reduktion
der Verdunstung wurde deshalb in Anlehnung an Hermann [2002] ei-
ne mitschüttelbare Befeuchtungskammer konstruiert. Diese gewährleistet
eine Atmosphäre mit konstant hoher Luftfeuchtigkeit über der Mikroti-
terplatte. Abb. 3.2 zeigt die Befeuchtungskammer und die Halterungen.
Um eine Beobachtung und eine Videoaufzeichnung (s. Kap. 3.4.1, S. 53
und Kap. 3.6.2, S. 58) zu ermöglichen, ist die Kammer aus durchsichti-
gem Plexiglas gefertigt. Bei der Konstruktion wurde besonders auf ein
geringes Gewicht geachtet, um die rotierenden Massen klein zu halten.
Schlauchanschlüsse ermöglichen die Versorgung mit Luft, die mit Hil-
fe von Gaswaschflaschen mit Wasserdampf aufgesättigt wurde. Filzdich-
tungen an den Kanten zum Tablar reduzieren die Luftzirkulation von
Luft von außen. Die Kammer wurde direkt auf das Tablar geschraubt.
Zur Überprüfung der Wasserverdunstung wurden die Mikrotiterplatten
stichprobenweise vor und nach dem Experiment gewogen. Dabei konnte
kein signifikanter Wasserverlust festgestellt werden.
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Beim Betrieb von Mikrotiterplatten in der Befeuchtungskammer kann
es zur Kondensation von Wasserdampf kommen, der an der Kammerin-
nenseite Tröpfchen bildet. Um die Beobachtbarkeit der Reaktionslösung
mit der Videokamera sicherzustellen, wurde die Deckelinnenseite mit ei-
nem handelsüblichen Antibeschlagsspray für Motorradhelme (Anti-Fog,
Firma Detlev Louis, Hamburg) behandelt. Dieses verhindert nicht die
Kondensation, unterbindet jedoch die Tröpfchenbildung, so dass ein ge-
schlossener Flüssigkeitsfilm entsteht, durch den hindurch die Mikrotiter-
platten beobachtet werden können.
Beleuchtung Zum Ausleuchten der Mikrotiterplatten während fotogra-
fischer Aufnahmen wurden verschiedene Beleuchtungseinrichtungen ge-
testet. Von der Verwendung von handelsüblichen Strahlern (500W, HL-
510Q, Typ R7S, Grandlite, USA) ist aufgrund der Wärmeleistung und
dem damit einhergehenden Temperaturanstieg im Versuchsaufbau abzu-
raten. Bei Verwendung von Halogenstablampen ist die Wärmeentwick-
lung zwar praktisch nicht mehr vorhanden, doch weist deren Licht eine
Frequenz von 50Hz auf, wodurch in Kombination mit der Aufnahmefre-
quenz der Videokamera (s. Kap. 3.4.1, S. 53 und Kap. 3.6.2, S. 58) von
24-25Hz eine Hell- Dunkelschwankung auf dem Filmmaterial erscheint,
was eine Bildauswertung erheblich erschwert. Als optimal hat sich eine
handelsübliche Energiesparglühbirne (DULUX EL ECONOMY 21W/41-
827, Osram GmbH, München) herausgestellt, die zusätzlich von einem
großen Refektorlampenschirm mit regelmäßigen Auswölbungen umgeben
ist. Das Licht der Lampe wird dadurch refektiert und leuchtet den Ver-
suchsaufbau ohne nennenswerte Wärmeentwicklung gut aus.
3.1.3. Schüttelmaschinen
Als Schüttelmaschine kommen verschiedene Rotationsgeräte der Firma
Adolf Kühner AG (Basel/CH) zum Einsatz. Die Ausführung Lab-Shaker
LS-W weist die Standardschütteldurchmesser von 6mm, 12,5mm, 25mm,
50mm und 70mm auf, die Maximaldrehzahl beträgt 400 rpm. Für den
Betrieb von Mikrotiterplatten (vgl. Kap. 3.1.2, S. 44) wurde eine Sonder-
anfertigung eingesetzt, die prinzipiell wie der Lab-Shaker LS-W aufge-
baut ist, jedoch eine höhere Schüttelfrequenz bis zu 1000 rpm ermöglicht.
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Tabelle 3.2.: Vermutlich wegen Resonanzphänomenen maximal realisierbare
Schüttelfrequenzen der Schüttelmaschine in Abhängigkeit vom eingestellten
Schütteldurchmesser.
Schütteldurchmesser max. einstellbare Schüttelfrequenz
25mm 850 rpm
50mm 550 rpm
70mm 350 rpm
Diese Ausführung zeichnet sich durch einen leistungsverstärkten elektri-
schen Rotationsantrieb und die Reduktion aller beweglichen Massen aus.
Bei Schütteldurchmessern von ≥ 12,5mm treten allerdings bei einer vom
Schütteldurchmesser abhängigen charakteristischen Schüttelfrequenzen
extrem starke Vibrationen auf, die einen Betrieb in der Nähe dieser
Schüttelfrequenzen unmöglich machen. Da die Tablarlast exakt ausgewo-
gen wurde und die Auswuchtmasse entsprechend genau berechnet wurde,
scheidet mangelhaftes Auswuchten als Ursache für diese starken Vibra-
tionen aus. Dies wird auch durch die gefühlsmäßig geringe Vibration des
Schüttelmaschinenkörpers unterstützt. Vermutlich liegt die Ursache in
der Resonanzfrequenz des hochkomplexen Feder -Masse - Feder -Masse -
Systems der schwingenden Schüttlerteile. Nach Cesana [2004] ist die
Lösung dieses Problems jedoch nicht ohne Weiteres zu bewerkstelligen,
weshalb auf einen Schüttlerbetrieb oberhalb der in Tab. 3.2 angegeben
Schüttelfrequenzen verzichtet wurde.
3.2. Messen des volumetrischen
Leistungseintrages in geschüttelten
Gefäßen
3.2.1. Mehrkolbenmessanlage
Zur Messung des volumetrischen Leistungseintrages in geschüttelten Re-
aktoren wurde die von Büchs et al. [2000a] beschriebene Methode ge-
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Abbildung 3.3.: Schematische Darstellung der ”Mehrkolbenmessanlage” zur
Messung des volumetrischen Leistungseintrages in geschüttelten Reaktoren.
nutzt. Der Aufbau und Betrieb des Versuchsstandes (”Mehrkolbenmess-
anlage”) ist detailliert in Lotter [2003] beschrieben. Im Rahmen die-
ser Arbeit wurde jedoch der Antrieb des Schüttelmaschine ersetzt. Der
neu eingebaute Motor (Visco-Pakt rheo-110, Hitec Zang GmbH, Her-
zogenrath) erfasst das Antriebsmoment über die elektrische Antriebs-
leistung. Dies hat gegenüber dem alten Motor [Lotter, 2003; Büchs
et al., 2000a] den Vorteil, dass keine mechanisch empfindlichen, hoch-
präzisisen Rasterscheiben und keine Torsionswelle eingebaut sind, die in
der Vergangenheit häufig zu Problemen im Betrieb führten. Der neue
Motor kann zudem mittels einer elektronischen Steuerungseinheit über
die RS -232 Schnittstelle an einen PC angeschlossen werden. Abb. 3.3
zeigt den modifizierten Versuchsaufbau. Diese Möglichkeit bietet den
Vorteil einer vollautomatischen Steuerung der Schüttelfrequenz und Aus-
lesen des Messdrehmomentes. Dieses wurde durch eine mit Labview (6.0,
National Instruments, Austin, USA) programmierte Steuerungssoftware
(”Zang Motor.exe”) realisiert.
Mit Hilfe dieser Software lassen sich beliebige Drehzahlprofile program-
mieren. Dabei werden vom Benutzer beliebige Drehzahlschritte festge-
legt. Jeder dieser Schritte setzt sich aus drei Komponenten zusammen:
Drehzahl, Wartezeit, Messzeit. Abb. 3.4 verdeutlicht diese Parameter.
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Abbildung 3.4.: Schematische Darstellung von Solldrehzahl, Istdrehzahl und
Istdrehmoment, sowie der Parameter Wartezeit und Messzeit bei Betrieb der
”Mehrkolbenmessanlage” mit vollautomatischer Steuerung über die Software
(”Zang Motor.exe”).
Der Parameter Drehzahl legt die Solldrehzahl fest, die in diesem Schritt
eingestellt werden soll. Wartezeit ist die Zeit [s], welche abgewartet wer-
den soll, bis die eigentliche Messung beginnt. Diese Zeit ist notwendig,
um dynamische Effekte auszuschließen und eine stationäre Flüssigkeits-
bewegung abzuwarten. Während der sich anschließenden Messzeit wird
in zusätzlich festgelegter Frequenz die aktuelle Schüttelfrequenz und das
aktuelle Antriebsdrehmoment abgefragt und gespeichert. Am Ende des
Schrittes werden diese Daten für die Istdrehzahl und das Istdrehmoment
gemittelt und für den jeweiligen Drehzahlschritt in eine Textdatei ge-
schrieben. Anschließend wird der nächste Drehzahlschritt in der gleichen
Weise durchgeführt oder das Programm beendet.
Der Parameter Wartezeit ist von der Größe der Drehzahlerhöhung aus
dem vorhergehenden Drehzahlschritt abhängig und muss empirisch durch
in einem Probelauf bestimmt werden. Für diesen Probelauf wird die War-
tezeit zunächst auf 0 gesetzt und die Messzeit auf einen sehr großen Wert
(z.B. 600 s). An der Anzeige des Istdrehmomentes nach Erhöhung der Ist-
drehzahl kann der Zeitpunkt abgelesen werden, an dem die Amplitude
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des Istdrehmomentes einen ungefähr konstanten Wert erreicht hat. Der
Parameter Messzeit wurde stets auf 150 s eingestellt.
Die einzustellenden Schüttlerdrehzahlen betragen in der Regel  80 rpm.
Um die extremen Drehmomente zu vermeiden, die bei Beschleunigung
der Schüttelmaschine aus dem Stillstand auftreten, ist eine schrittwei-
se, langsame Erhöhung der Schüttelfrequenz notwendig. Abb. 3.4 zeigt
zu Beginn des Versuches einige Drehzahlschritte, in denen die Solldreh-
zahl zunächst nur in kleinen Schritten erhöht wird. Dabei wird für je-
den Schritt eine genügend lange Wartezeit eingestellt, in der die Dreh-
momentspitzen abklingen, ohne dass eine Messung erfolgt (Messzeit=0 s).
Zur Bestimmung der in der Flüssigkeit dissipierten Nettoleistung muss
die Verlustleistung der beweglichen Teile des Versuchsaufbaus (Lager,
Luftwiderstand) bestimmt und von der Bruttoleistung abgezogen wer-
den. Dazu müssen pro Betriebsbedingung (Kolbengröße, Füllvolumen,
Schütteldurchmesser, Schüttelfrequenz, Medium) zwei Versuche durch-
geführt werden Büchs et al. [2000a]: Im ersten Versuch werden ledig-
lich die leeren Gefäße auf dem Schütteltablar befestigt, wobei die Masse
des Flüssigkeitsvolumens durch Anbringen von Gewichten ausgeglichen
wird. Die dabei gemessene Leistung entspricht der Verlustleistung des
Versuchsaufbaus. Im zweiten Versuch wird die zu untersuchende Flüssig-
keit eingefüllt, die Ausgleichsgewichte entfernt und wiederum die Leis-
tung gemessen. Die Differenz der beiden Messwerte ist die Nettoleistung,
welche in der gesamten rotierenden Flüssigkeitsmasse dissipiert wurde.
Diese wird in die folgende Gleichung zur Berechnung des volumetrischen
Leistungseintrages eingesetzt:
P
VL
=
PN
zK · VL (3.1)
PN Nettoleistung [ Wm3 ]
zK Anzahl der Kolben auf dem Schütteltablar [-]
3.2.2. Einkolbenmessanlage
Für Messungen des volumetrischen Leistungseintrages in schikanelosen
Erlenmeyerkolben mit Kolbennennvolumen VK ≤ 100mL und in Schika-
nekolben mit VK ≤ 300mL wurde ausschließlich die von Lotter [2003]
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Abbildung 3.5.: Funktionsweise der ”Einkolbenmessanlage” zur Messung des
Leistungseintrages an einem einzelnen Schüttelkolben.
entwickelte ”Einkolbenmessanlage” eingesetzt. Der Vorteil bei Verwen-
dung dieses Gerätes liegt in der stark reduzierten Vorbereitungszeit, weil
jeweils nur ein einziger Kolben vorbereitet werden muss.
Das Funktionsprinzip der Einkolbenmessanlage ist in Abb. 3.5 darge-
stellt. Es beruht auf der Messung des der Flüssigkeitsbewegung entgegen
gerichteten Widerstandsdrehmomentes direkt an einem einzelnen Schüt-
telkolben. Die Drehmomentmessung erfolgt durch einen Drehmomentge-
ber (DG1-3, Modia Mess- und Datentechnik GmbH, Neckargmünd) mit
einem Maximaldrehmoment von 100mNm. Das analoge Drehmomentsi-
gnal wurde über eine Auswerteeinheit (M621-10, Modia) in ein analoges
Spannungssignal umgewandelt, welches mit Hilfe eines A/D Wandlers
an einen PC übetragen wurde (CB-68LP + Labview 6.0, National In-
struments, Austin, USA). Dieser PC übernimmt die Erfassung und Aus-
wertung der Messwerte sowie die automatisierte Steuerung der Schüt-
telmaschine mit Hilfe der Software ”Drehmoment.exe”. Eine detaillierte
Beschreibung zum Betrieb und der Minimierung von Unwuchtdrehmo-
menten ist in Lotter [2003] zu finden. Die Untersuchung der Reprodu-
zierbarkeit und Genauigkeit der Methode erfolgt in Kap. 4.1, S. 69.
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Abbildung 3.6.: Methode zur Bestimmung der effektiven Scherrate in Schüt-
telkolben nach Peter et al. [2004].
3.3. Bestimmung der effektiven Scherrate in
Schüttelkolben
Zur Bestimmung der effektiven Scherrate in schikanelosen Schüttelkolben
wurde das auf dem Konzept von Metzner und Otto [1957] beruhen-
de und in Peter et al. [2004] beschriebene Verfahren genutzt. Dabei
wird bei den zu untersuchenden Betriebsbedingungen (Kolbennennvolu-
men VK , Füllvolumen VL, Schütteldurchmesser d0, s. Abb. 2.4, S. 12) der
volumetrische Leistungseintrag bei variierter Schüttelfrequenz n für zwei
Flüssigkeiten gemessen, welche unterschiedlich stark ausgeprägte struk-
turviskose Eigenschaften (vgl. Kap. 2.1.2.3, S. 14) aufweisen. Abb. 3.6
skizziert, wie sich die gemessenen Leistungseinträge dabei verhalten. Je
stärker das strukturviskose Fließverhalten ausgeprägt ist, d.h. je kleiner
der Fließindex m ist, desto höher ist der volumetrische Leistungseintrag
bei kleinen Schüttelfrequenzen und desto kleiner bei großen Schüttelfre-
quenzen. Aufgrund dieses Verhaltens lässt sich bei geeigneter Auswahl
52
3.4. Charakterisierung der Flüssigkeitsbewegung in Mikrotiterplatten
der miteinander zu vergleichenden Flüssigkeiten ein Schnittpunkt ab-
lesen, bei dem die gleiche Schüttelfrequenz zu gleichem volumetrischen
Leistungseintrag führt. Nach den Gln 2.18, 2.17, und 2.16 (S. 12) muss
bei gleichem volumetrischen Leistungseintrag die gleiche effektive Visko-
sität vorliegen, da alle anderen Betriebsparameter ebenfalls gleich sind.
Abb. 3.6 zeigt weiterhin, dass nur eine Scherrate existiert, in der die
Viskosität der beiden untersuchten Flüssigkeiten gleich ist. Diese ist die
effektive Scherrate im Schnittpunkt der Leistungseintragskurven. Bei den
untersuchten Betriebsbedingungen lässt sich somit aus den Schnittpunk-
ten der Leistungseintragskurven und der Viskositätskurven die effekti-
ve Scherrate bei der entsprechenden Schüttelfrequenz bestimmen. Die
Schwäche dieser Methode liegt darin, dass die Schnittpunkte der Visko-
sitätskurven insbesondere bei grosses Scherraten relativ flach ausfallen
können und daher mit einer gewissen Messunsicherheit behaftet sind.
.
3.4. Charakterisierung der
Flüssigkeitsbewegung in
Mikrotiterplatten
3.4.1. Lage der Flüssigkeitssichel
Die Erfassung der Lage der im Well rotierenden Flüssigkeitsmasse (vgl.
Abb. 2.6, S. 23) erfolgt mit Hilfe einer Digitalvideokamera (DCR-TRV
890E, Sony), welche die flüssigkeitsgefüllten Wells senkrecht von oben
filmt (vgl. Kap. 3.1.2, S. 45). Bei der Aufnahme wird eine eingebaute
Intervallfunktion der Kamera aktiviert, wodurch die Bildaufnahmerate
stark herabgesetzt werden kann. Wird diese Aufnahmerate mit der Schüt-
telfrequenz synchronisiert, entsteht ein Quasistandbild der Flüssigkeits-
sichel während der kreisförmigen Schüttelbewegung. Diese Bilder werden
über die Firewire-Schnittstelle der Kamera an einen PC zur Speiche-
rung und Bearbeitung übertragen. In eines der beobachteten Wells wird
statt der Flüssigkeit eine Metallkugel aus einem Kugellager mit 6mm
Durchmesser gegeben. Diese wurde Sand gestrahlt, um eine matte Ober-
fläche zu erreichen und so störende Reflexionen durch die Beleuchtung
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Abbildung 3.7.: Versuchsaufbau zur Messung der Flüssigkeitshöhe in ge-
schüttelten 48 -Mikrotiterplatten. Mikrotiterplatte mit entfernter Außenwand
und Graduierungsstrichen an der Wellaußenseite.
zu vermindern. Die Bewegung dieser Metallkugel im Well wird als rei-
bungsfrei betrachtet. Sie bewegt sich stets in Richtung der wirkenden
Zentrifugalbeschleunigung und dient auf diese Weise als Referenz für die
Winkelbestimmung nach Kap. 2.1.4, S. 22.
Die untersuchten Flüssigkeiten sind das wässrige Sulfatsystem (vgl. Tab.
3.5, S. 61) sowie die Modellfluide (s. Tab. 3.6, S. 61). Diese entsprechen in
ihrer Zusammensetzung dem Sulfitsystem, welches zur Charakterisierung
des Stofftransportes in Mikrotiterplatten eingesetzt wurde, wobei für die
vorliegenden Untersuchungen Sulfit durch das nicht reagierende Sulfat
ersetzt wurde.
3.4.2. Flüssigkeitshöhe
Die Messung der Flüssigkeitshöhe in geschüttelten 48 -Well Mikrotiter-
platten erfolgte über eine mitgeschüttelte Miniaturvideokamera vom Typ
Sony Color Video Camera Module XC-777AP mit dem Objektiv VCL-
03S12XM (f=3,5mm). In Abb. 3.7 ist der Versuchsaufbau dargestellt.
Auf dem speziellen Schüttlertablar (s. Kap. 3.1.2, S. 44) wurde eine mo-
difizierte MTP befestigt. Die Seitenwand dieser MTP wurde entfernt
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und auf der Außenseite dreier Wells Graduierungsstriche im Abstand von
1mm angebracht. Vor dieser Platte ist die oben erwähnte Miniaturvideo-
kamera befestigt. Diese Befestigung besteht aus einem Kunststoffteil, das
die Kamera auf dem Tablar festklemmt. Die mechanische Befestigung ist
notwendig, um selbst bei großen Schüttlerdrehzahlen eine vibrationsfreie
Anbringung der Kamera vor der Mikrotiterplatte zu erreichen. Das Bild
der Kamera kann über übliche Bildschirmgeräte (Fernseher, PC mit Vi-
deokarte) betrachtet werden.
In drei Wells können gleichzeitig drei verschiedene Füllvolumina unter-
sucht werden: Nach Einfüllen der zu untersuchenden Flüssigkeit in den
gewünschten Füllvolumina wird die Platte mit einem Stück gasdurch-
lässiger Sterilfolie (Art.Nr.: AB - 0718, AB Gene, Hamburg) abgedeckt,
um ein Herausspritzen der Flüssigkeit bei Erreichen der Welloberkante
zu verhindern. Die Schüttelmaschine wird bei niedriger Schüttelfrequenz
gestartet. Nach Ablesen der oberen (hof ) und unteren (h
u
f ) Flüssigkeits-
höhe (s. Abb. 2.7, S. 24) wird die Drehzahl erhöht. Die Schwapphöhe
(hL) wird aus der Differenz dieser beiden Größen berechnet. Das Kriteri-
um ”Erreichen der Welloberkante” wird bei einer oberen Flüssigkeitshöhe
von 15,5mm definiert. Dieses Maß liegt 1mm unterhalb der Wellober-
kante der hier untersuchten 48 -Well Mikrotiterplatte (vgl. Kap. 3.1.2,
S. 44) und stellt einen Sicherheitsabstand gegen Herausschwappen der
Flüssigkeit dar.
3.5. Messung von Tropfengrößen
Die Charakterisierung der hydromechanischen Belastung erfolgt anhand
ihrer Wirkung auf die Tropfengröße in einem flüssig/flüssigen Zweipha-
sensystem (s. S. 26). Zur Messung von Tropfengrößen wurde ein Partikel-
größenmessgerät eingesetzt, das auf dem Prinzip der Laserlichtbeugung
basiert (LS - 100Q, Beckmann Coulter GmbH, Krefeld). Der Vorteil ei-
nes solchen Gerätes gegenüber photographischen Methoden ist die große
Anzahl der vermessenen Tropfen, wodurch in einer Messung eine statis-
tisch repräsentative Anzahl von Tropfen gemessen werden kann.
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D
 3
2
Messfenster
Rührfisch
Abbildung 3.8.: Skizze des Microvolumemoduls für das Partikelgrößenmess-
gerät LS - 100Q (Beckmann Coulter GmbH, Krefeld) für die Aufnahme von
flüssigen Dispersionproben (”Batchküvette”).
Zur Probenaufnahme im Messgerät wurde eine sog. ”Batchküvette” (Mi-
crovolumemodul für das LS - 100Q, Beckmann Coulter GmbH) einge-
setzt. Eine Skizze ist in Abb. 3.8 dargestellt. Diese Messzelle nimmt ein
Probenvolumen von ca. 15,4mL als geschlossenenes Gefäß auf und ent-
hält einen Magnetrührfisch, der zur Durchmischung der Probe eingesetzt
werden kann. Bei Betrieb dieses Rührfisches muss allerdings darauf ge-
achtet werden, dass die durch das Rühren eingetragene hydromechanische
Leistung nicht die zu vermessende Probe beeinflusst. Dieser Aspekt wird
separat in Kap. 4.3.1.1, S. 73 diskutiert. Abb. 3.9 zeigt den Aufbau des
Laserbeugungsmessgerätes.
3.6. Bestimmung der
Sauerstofftransferkapazität
Zur Charakterisierung des Sauerstoffübergangs in geschüttelten Reakto-
ren kam die Sulfitoxidationsmethode zum Einsatz, deren Grundlagen in
Kap. 2.3.3, S. 34ff beschrieben wurden. In diesem Kapitel werden zu-
nächst die Methoden beschrieben, mit denen die Sauerstofftransferrate
bestimmt wurde. Anschließend werden die eingesetzten Stoffsysteme vor-
gestellt.
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Abbildung 3.9.: Versuchsaufbau des Laserbeugungsmessgerätes mit Microvo-
lumemodul zur Vermessung von Tropfengrößen in einer Zweiphasenemulsion.
3.6.1. OTR -Messanlage
Zur Bestimmung der Sauerstofftransfercharakteristika in geschüttelten
Erlenmeyerkolben wurde die von Maier [2002] entwickelte OTR- Mes-
sanlage zur online Messung der Sauerstofftransferrate eingesetzt. Diese
beruht auf der RAMOS Technologie nach Anderlei und Büchs [2001]
und misst in zyklisch wiederkehrenden Messphasen, in denen der Kol-
beninnenraum gasdicht gegenüber der Umgebung abgeschlossen ist, die
Abnahme des Sauerstoffpartialdruckes in der Gasphase. In der sich an-
schließenden Spülphase wird der Gasraum mit wassergesättigter Um-
gebungsluft gespült und so wieder mit Sauerstoff aufgesättigt. Aus dem
Abfall des Sauerstoffpartialdruckes während der Messphase wird die Sau-
erstofftransferrate berechnet. Die bei Betrieb der OTR -Messanlage ein-
gestellten Parameter sind in Tab. 3.3 aufgeführt.
57
3. Material und Methoden
Tabelle 3.3.: Bei Betrieb der OTR -Messanlage eingestellte Parameter
Gasvolumenstrom 5,4 Lh
Länge der Messphase 7min
Länge der Spülphase 15min
Aufnahmerate der pO2 -Werte 20 1min
verworfene pO2 -Werte zu Beginn jeder Messphase 20
3.6.2. Farbumschlagmethode
Für Mikrotiterplatten mit ihren kleinen geometrischen Abmaßen kann
eine Messung des Partialdruckabfalls nur über alle Wells gleichzeitig er-
folgen. Um die Sauerstofftransferrate in einem einzelnen Well der Mi-
krotiterplatte zu messen, hat Hermann [2002] die s.g. ”Farbumschlag-
methode” entwickelt. Dabei kommt das Standard 0,5M Sulfitsystem (s.
Kap. 3.6.3.1, S. 59ff) zum Einsatz, dem ein pH - Indikator zugesetzt wird.
Abb. 3.10 zeigt einen beispielhaften Reaktionsverlauf bei Einsatz dieser
Methode. Das rapide Absinken des pH -Wertes am Ende der Sulfitreak-
tion wird durch einen Farbumschlag von blau nach gelb sichtbar. Die
Reaktion wird gefilmt oder fotografiert und dabei die fortlaufende Zeit
auf dem Filmmaterial dokumentiert. Auf diese Weise kann nach Versuch-
sende die Zeit bestimmt werden, die für die Reaktion (s. Gl. 2.43, S. 35)
benötigt wurde. Diese Zeit (tReakt) kann mit Hilfe der eingesetzten Sul-
fitkonzentration (s. Tab. 3.5, S. 61), dem stöchiometrischen Koeffizienten
(s. Gl. 2.43) über eine integrale Bilanz über das Reaktionsvolumen in die
Sauerstofftransferrate umgerechnet werden:
OTR =
cSO2−3
· 0,5
tReakt
(3.2)
cSO2−3
Einwaagekonzentration an Sulfitionen in der Flüssigphase [molm3 ]
tReakt durch Farbumschlag bestimmte Reaktionszeit [s]
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Abbildung 3.10.: Beispiel für den Verlauf der Sauerstofftransferrate bei ei-
nem Sulfitoxidationsversuch nach Farbumschlagmethode nach Hermann et
al. [2001]. Der Abfall des pH -Wertes wird optisch durch den Indikator Bromt-
hymolblau sichtbar gemacht.
3.6.3. Stoffsysteme
3.6.3.1. Sulfitsysteme
Zusammensetzung Tab. 3.4 gibt die Zusammensetzung des von Her-
mann [2002] und von Maier [2002] entwickelten und dort detailliert be-
schriebenen Standard 1M Sulfitsystems wieder. Tab. 3.5 beschreibt das
Standard 0,5M Sulfitsystem, das ebenfalls von Hermann [2002] und von
Maier [2002] entwickelt wurde.
Viskositätserhöhung mit strukturviskosen Fließeigenschaften Zur Cha-
rakterisierung des Sauerstofftransfers bei erhöhter Viskosität wurde das
Standard 0,5M Sulfitsystem in dieser Arbeit weiterentwickelt. Zur Simu-
lation von Fermentationsmedien mit filamentösen Mikroorganismen oder
Biopolymerproduzenten mit strukturviskosen Fließeigenschaften wurden
dem Standard 0,5M Sulfitsystem die wasserlöslichen Polymere CMC und
Xanthan (s. Tab. 3.5) in unterschiedlichen Konzentrationen (s. Tab. 3.6)
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Tabelle 3.4.: Zusammensetzung des Standard 1M Sulfitsystems nach Her-
mann [2002] und Maier [2002].
Bestandteil Menge Hersteller Artikel-
nummer
Natriumsulfit
Na2SO3 1M Roth
(Karlsruhe)
8637.1
Phosphatpuffer
NaH2PO4 / Na2HPO4 0,1M Roth K300.2/
P030.1
Kobaltsulfat
CoSO4 10−7M Roth 6875.1
Der pH -Wert wird mit 30%w/v H2SO4 auf 8 eingestellt
zugesetzt. Diese haben keinen Einfluss auf die Löslichkeit [Deckwer et
al., 1982; Dussap et al., 1985] oder den Diffusionskoeffizienten von
Sauerstoff [Deckwer et al., 1982; Schumpe und Deckwer, 1987;
Yagi und Yoshida, 1975; Nakanoh und Yoshida, 1980].
Die Viskositätskurven der als ”Modellfluid” bezeichneten, strukturvisko-
sen Sulfitsysteme wurden durch Änderung der Polymerkonzentration so
angepasst, dass sie dem Fließverhalten typischer Fermentationslösungen
entsprechen. Abb. 3.11 zeigt die Viskositätskurven verschiedener An-
sätze der Modellfluide im Vergleich zu denen von Fermentationssyste-
men aus der Literatur [Berović et al., 1993; Goudar et al., 1999;
Wang und Webb, 1995]. Die in Abb. 3.11 zu erkennende Abweichung
der verschiedenen Ansätze der Modellfluide ist mit der Variabilität der
Ausgangsmaterialien zu erklären. Zur Berücksichtigung der individuellen
Viskosität jedes einzelnen Ansatzes wurde nach jedem Versuch die Vis-
kositätskurve der jeweils eingesetzten Flüssigkeit gemessen.
Viskositätserhöhung mit Newton’schen Fließeigenschaften Zur Vis-
kositätserhöhung mit Newton’schen Fließeigenschaften wurde das was-
serlösliche Polymer Polyvinylpyrrolidon (PVP) zugesetzt. Dabei kommt
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Tabelle 3.5.: Zusammensetzung des Standard 0,5M Sulfitsystems nach Her-
mann [2002] und Maier [2002].
Bestandteil Menge Hersteller Artikel-
nummer
Natriumsulfit
Na2SO3 0,35M Roth
(Karlsruhe)
8637.1
Phosphatpuffer
NaH2PO4/Na2HPO4 0,012M Roth K300.2/
P030.1
Kobaltsulfat
CoSO4 10−7M Roth 6875.1
Bromthymolblau 0,015 gL Fluka
(Buchs/CH)
18640
Zur Viskositätserhöhung mit strukturviskosen Fließeigenschaften
Carboxymethylcellulose
(CMC)
s. Tab. 3.6 Fluka 21900
Xanthan s. Tab. 3.6 Fluka 95465
Der pH -Wert wird mit 30%w/v H2SO4 auf 8 eingestellt
Tabelle 3.6.: Konzentrationen der Polymerzusätze zum Standard 0,5M Sul-
fitsystem nach Tab. 3.5 zur Einstellung strukturviskoser Fließeigenschaften.
Modellfluid MFI Modellfluid MFII
Carboxymethylcellulose (CMC) 0,5 gL 0,7
g
L
Xanthan - 0,7 gL
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Abbildung 3.11.: Viskositätskurven der Modellfluide nach Tabn 3.5 und 3.6
im Vergleich zu ausgewählten Fermentationssystemen aus der Literatur. Wang
und Webb [1995]: Aspergillus awamori, Biomasse 20 gL . Goudar et al.
[1999]: Penicillium chrysogenum, Biomasse 17,71 gL , Mycelwachstum. Bero-
vić et al. [1993]: Aspergillus niger, Biomasse 16 gL , Pelletform.
es jedoch in wässrigen PVP-Lösungen bei Zugabe von Na2SO3 oder
Na2SO4 (vgl. Kap. 3.7.3, S. 68 und Kap. 5.1, S. 99) mit zunehmender
Salzkonzentration zu Ausflockungen, die ebenfalls in Salamova et al.
[1996] beschrieben wurden. Um solche Ausflockungen zu vermeiden muss
bei Zugabe von PVP zum Standard 0,5M Sulfitsystem die Sulfitkonzen-
tration abgesenkt werden. Mit einer Trial-and-Errror Methode wurde bei
sonst gleicher Zusammensetzung eine maximal mögliche Sulfitkonzentra-
tion von 0,35M ermittelt. Diese wurde in einer unabhängigen Studie
[Mikolajek, 2005] bestätigt. Die Zusammensetzung des auf diese Weise
entwickelten ”PVP-Sulfitsystems” ist in Tab. 3.7 zusammengefasst. Die
Untersuchung der physico-chemischen Eigenschaften erfolgt gesondert in
Kap. 5.1, S. 99ff.
Die Herstellung der viskosen Sulfitsysteme erfolgt nach Maier [2002],
wobei der Polymerzusatz der Pufferlösung vor Einrühren des Natriumsul-
fits zugesetzt wird. Vor der Weiterverarbeitung muss auf die vollständige
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Tabelle 3.7.: Zusammensetzung des ”PVP-Sulfitsystems” in Anlehnung an
das Standard 0,5M Sulfitsystem nach Hermann [2002] und Maier [2002].
Bestandteil Menge Hersteller Artikel-
nummer
Natriumsulfit
Na2SO3 0,35M Roth 8637.1
Phosphatpuffer
NaH2PO4 Na2HPO4 0,012M Roth K300.2/
P030.1
Kobaltsulfat
CoSO4 10−7M Roth 6875.1
Bromthymolblau 0,015 gL Fluka 18640
Polyvinylpyrrolidon (PVP)
Luviskol K90
var BASF
(Ludwigshafen)
51603965
Der pH -Wert wird mit 30%w/v H2SO4 auf 8 eingestellt
Auflösung des Polymerpulvers geachtet werden. Anschließend darf die
Begasung mit Stickstoff nur noch über die Oberfläche erfolgen, da sonst
bei Eintauchen des Gasschlauches in die Lösung Gasblasen entstehen,
welche die Messung verfälschen würden. Der Einzug von Gasblasen in
das Flüssigkeitsvolumen ließ sich allerdings nicht immer vermeiden. Da-
her wurde das Modellfluid in den Fällen, in denen Blasen in der Flüssig-
keit zu erkennen waren, nach vollständiger Zubereitung in mit Stickstoff
gespülte Falcontubes gefüllt und 2min bei 4◦C und 3000 rpm abzentrifu-
giert. Die dabei vom Sulfitsystem aufgenommene Sauerstoffmenge wird
aufgrund der Stickstoffspülung und der niedrigen Temperatur als ver-
nachlässigbar angenommen.
Bestimmung der Reaktionskinetik Die Reaktionskinetik (Reaktions-
ordnung n und Geschwindigkeitskonstante kn, s. Gl. 2.57, S. 40) der ein-
gesetzten Sulfitsysteme wurde in einem 1,5 L gerührten Bioreaktor (Bio-
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stat M, B. Braun Biotech International, Melsungen) durchgeführt, der
aus einem doppelwandigen Glasmantel zur Temperierung besteht. Die
Zuführung sämtlicher Sonden sowie der Rührerwelle erfolgt über einen
Edelstahldeckel, der die Reaktoröffnung luftdicht verschließt. Dieses Re-
aktorsystem besteht neben dem Reaktionsgefäß mit den Abmaßen nach
Abb. 3.12 aus einer Antriebs - und Messdatenerfassungseinheit, einer
pH -Elektrode (Applisens, NL), einer pO2 - Elektrode (Applisens, NL), ei-
ner Begasungseinrichtung mit thermischem Massendurchflussregler (EL-
FLOW, Bronkhorst, NL), einer Abgasanalytik mit paramagnetischem
Sauerstoffanalysator (Magnos 106, ABB GmbH, Göttingen), einer PC -
Karte zur A/D -Wandlung der Messsignale (CB-68LP + Labview 6.0,
National Instruments, USA), der Software ”Praktikumsfermenter.exe”
(Entwicklung am Lehrstuhl für Bioverfahrenstechnik, RWTH Aachen)
zur Erfassung und Verarbeitung der Messsignale.
Zur Versuchsvorbereitung wurden sämtliche, mit der Sulfitlösung in Kon-
takt stehenden Glasteile mit H2SO4 (30%w/v) gereinigt, um eventuell
anhaftende Katalysatorspuren aus vorherigen Versuchen zu entfernen.
Die pO2 - Sonde wurde in einer 0,5M Na2SO4 - Lösung mit 0,012M Phos-
phatpuffer durch Spülen mit Stickstoff auf 0% und durch Spülen mit
Luftsauerstoff auf 100% kalibriert. Mit Hilfe dieser Lösung wird die Sau-
erstoffelektrode auf die Ionenstärke des Standardsulfitsystems (s. Kap.
3.6.3.1, S. 59) kalibriert. Zur Versuchsdurchführung werden 1,3 L des
Standard 0,5M Sulfitsystem (s. Tab. 3.4, S. 60) in den Reaktor gefüllt.
Der Reaktor wurde mit einer Begasungsrate von 1,15 vvm und einer kon-
stanten Temperatur von 22,5◦C betrieben. Die Rührerdrehzahl wurde
zunächst auf n=400 rpm eingestellt. Die Zeit zur Einstellung konstan-
ter Messwerte nach Einschalten der Begasung und des Rührers betrug
ca. 0,5 h. Nach Erreichen dieses Zustandes wurde die Rührerdrehzahl ca.
weitere 10min konstant gehalten, um die Gelöstsauerstoffkonzentration
in der Flüssigkeit und die Sauerstoffkonzentration im Abgas zu messen.
Danach wurde die Rührerdrehzahl schrittweise gesteigert (600; 800; 1000;
1200; 1600; 1800; 2000 rpm) und jeweils das Erreichen von stationären
Messwerten abgewartet, die für die weitere Auswertung verwendet wer-
den. Anschließend wurde die Rührerdrehzahl wieder schrittweise abge-
senkt (1900; 1700; 1500; 1300; 1100; 900; 700; 500 rpm) und die Messung
in gleicher Weise durchgeführt.
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Dr
d2
h 1 H
0
h R
0
bSs
h S
se
ff
Reaktordurchmesser Dr [mm] 120
Flüssigkeitshöhe H0 [mm] 120
Gesamtvolumen V [L] 1,3
Eingetauchte Stromstörerhöhe hSs [mm] 92,8
Stromstörerbreite bSs [mm] 18
Zahl der Stromstörer zSs [-] 4
Rührertyp Scheibenrührer
Zahl der eingebauten Rührer z [-] 1
Anzahl der Rührerblätter zRb [-] 4
Rührerdurchmesser d2 [mm] 48
Rührerblatthöhe h1 [mm] 9
Rührereinbauhöhe hR0 [mm] 46
Abbildung 3.12.: Geometrie des zur Bestimmung der Reaktionskinetik des
Sulfitsystems eingesetzten Rührreaktors.
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Tabelle 3.8.: Medium Terrific Broth nach Sambrook et. al [1989]
Bestandteil Menge Hersteller Artikelnummer
Glycerin 4 mLL Aldrich 13,487-2
Trypton 12 gL Roth 8952.2
Hefeextrakt 24 gL Roth 2363.2
Di -Kalium -Hyrogenphosphat
(K2HPO4) 12,54 gL Roth 6875.1
Kalium -Di - Hyrogenphosphat
(KH2PO4) 2,31 gL Roth 3904.1
Der pH -Wert wird ggf. mit H3PO4 auf 7,2 eingestellt.
3.6.3.2. Fermentationsmedium
Medium Sowohl für Vorkultur als auch Hauptkultur wurde das TB
Medium benutzt, dessen Zusammensetzung in Tab. 3.8 angegeben ist.
Die Sterilisierung erfolgte durch einen Autoklavierzyklus von 20min bei
121◦C und 1 bar Überdruck.
Organismus Der Organismus Escherichia coli JM109 wurde aus einer
Kryokultur auf Agarplatten unterschiedlicher Komplexmedien übertra-
gen. Nach dem Anwachsen bei 37◦C über Nacht wurden diese Platten
im Kühlschrank bei ca. 5◦ C gelagert und zum Animpfen der Vorlkultur
verwendet. Die Agarplatten wurden nach einer Woche entsorgt.
3.7. Bestimmung von physico-chemischen
Eigenschaften
3.7.1. Viskosität
Die Viskosität der eingesetzten Lösungen wurde mit einem Viskosimeter
nach dem Kegel-Platte-Prinzip (Rheolab MC1 portable, Paar Physica
Messtechnik, Stuttgart) in Abhängigkeit der Scherrate (3-3000 s−1) ge-
messen. Dabei wurde die Steuerungs- und Auswertungssoftware US200
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(Version 1.80) verwendet. Die Messung erfolgte mit dem Messkegel Num-
mer 91/6 (Öffnungswinkel 1◦, Kegelspitzenabstand 25µm). Das Mindest-
drehoment dieses Gerätes für gültige Messwerte beträgt 1mNm.
3.7.2. Oberflächenspannung
Oberflächenspannung der Flüssigkeiten Die Oberflächenspannungen
von Flüssigkeiten σF wurden mit der Pendant-Drop-Methode bestimmt.
Dazu wurde das Kontaktwinkel-Messsystem G2 (Krüss GmbH, Ham-
burg) am Deutschen Wollforschungsinstitut an der RWTH Aachen ver-
wendet. Die dabei benötigte Dichte wurde durch Wiegen einer Probe
geeichten Volumens bestimmt.
Oberflächenspannung der Feststoffe Um die Oberflächenspannung der
Mikrotiterplatten σS zu bestimmen, wurde das an DIN53364 angelehn-
te Testtinten-Verfahren eingesetzt. Dabei wird eine Testtinte (Reihe C,
plasmatreat GmbH, Steinhagen) mit einer bekannten Oberflächenspan-
nung mit einem in den Deckel des Fläschchens integrierten Pinsel zügig
auf die Materialoberfläche aufgestrichen. Dabei wird zweckmäßigerweise
mit einer Testtinte für eine hohe Oberflächenspannung begonnen. Sind
die Pinselstrichränder zwei Sekunden stabil (gute Benetzung der Ober-
fläche), so entspricht die Oberflächenspannung des Materials mindestens
dem Wert der Testtinte. Ziehen sich die Pinselstrichränder der Tinte
zusammen, so wird die Prozedur mit der die nächstniedrigere Oberflä-
chenspannung aufweisenden Tinte fortgefahren. Unter Verwendung der
verschiedenen Tinten ist es nun möglich, sich schrittweise dem Wert der
Oberflächenspannung des zu untersuchenden Materials anzunähern. Die
Oberflächenspannung der Testtinte, von der die Oberfläche gerade noch
benetzt wird, entspricht der gesuchten Oberflächenspannung. Die Test-
tinte mit der nächsthöheren Oberflächenspannung benetzt dann nicht
mehr.
Grenzflächenspannung zwischen zwei flüssigen Phasen Die Bestim-
mung der Grenzflächenspannung zwischen zwei flüssigen Phasen wurde
stalagmometrisch am Lehrstuhl für Thermische Verfahrenstechnik, RW-
TH Aachen durchgeführt.
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3.7.3. Sauerstofflöslichkeit
Die Messung der Sauerstofflöslichkeit, die nach Gl. 2.51, S. 37 für die Be-
stimmung des volumetrischen Stofftransferkoeffizienten kLa aus der ge-
messenen Sauerstofftransferrate OTRmax benötigt wird, erfolgt für das
unbekannte PVP-Sulfitsystem nach Winkler [1888]. Diese beruht auf
der Fixierung des gelösten Sauerstoffes mit Mangansulfat und anschlie-
ßendem analytischen Nachweis über eine Iod-Stärke Farbreaktion [Rump,
1998].
Da jeglicher Sauerstoff in Lösung sofort mit dem dort vorhandenen Sulfit
reagieren würde, wurde dieses bei Ansatz der Lösungen mit Sulfat (Na-
triumsulfat (wasserfrei), Art.-Nr. 8560.1, Roth, Karlsruhe) als bereits
abreagierte Form eingesetzt. Dieses modifizierte Stoffsystem wird in den
weiteren Ausführungen als ”Sulfatsystem” bezeichnet.
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4.1. Etablierung der Einkolbenmessanlage
zur Messung des Leistungseintrages in
einem einzelnen Schüttelkolben
Zur Bestimmung des Leistungseintrages in einem einzelnen Schüttelkol-
ben (vgl. Kap. 3.2.2, S. 50) wurde die von Lotter [2003] entwickel-
te Einkolbenmessanlage verwendet. Abb. 4.1 a zeigt einen Vergleich von
Wiederholungsmessungen mit der Einkolbenmessanlage. Darin ist zu se-
hen, dass die Messwerte in einem Bereich größerer Drehmomente von
 0,1mNm sehr gut (± 2%) reproduziert werden. Im Bereich kleinerer
Drehmomente mit  0,1mNm beträgt die prozentuale Abweichung ca.
± 10%. Dies ist durch die niedrigen Messwerte in Kombination mit der
vom Hersteller angegebenen Messunsicherheit zu begründen. In Anbe-
tracht der extremen Betriebsbedingungen, bei denen die dargestellten
Messwerte aufgenommen wurden (VK =25mL , VL =1mL , d0 =25mm,
n=80-400 rpm), bei denen nur sehr kleine Drehmomente auftreten, ist
die Reproduzierbarkeit der Einkolbenmessanlage sehr gut.
Zur Vergleichbarkeit der Einkolbenmessanlage mit der Mehrkolbenanlage
(vgl. Kap. 3.2.1, S. 47) ist in Abb. 4.1 b eine Gegenüberstellung des volu-
metrischen Leistungseintrages mit Literaturwerten nach Lotter [2003]
dargestellt. Eine Abweichung bis zu 10% zeigt die gute Vergleichbarkeit
der beiden Messanlagen untereinander.
Raval et al. [2007] konnten ferner durch den Vergleich einer tempera-
turbasierten Messmethode für den volumetrischen Leistungseintrag mit
der Mehrkolbenmessanlage eine gute Vergleichbarkeit der Messmethoden
zeigen. Aus diesem Vergleich lässt sich schlussfolgern, dass die mit der
Einkolbenmessanlage sowie mit der Mehrkolbenmessanlage ermittelten
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Abbildung 4.1.: Reproduzierbarkeit der Drehmomentenmessung mit der Ein-
kolbenmessanlage a) durch Wiederholungsversuche. 1. Wiederholungsmessung
unmittelbar nach der 1. Messung, 2. Messung nach 2 Tagen. Schikanelose Erlen-
meyerkolben, rel. Füllvolumen VL/VK =4%, Schütteldurchmesser d0 =25mm,
Schüttelfrequenz n=80-400 rpm, VE -Wasser; b) durch Vergleich mit Litera-
turwerten [Lotter, 2003]. Schütteldurchmesser d0 =25mm, Schüttelfrequenz
n=80-400 rpm, VE -Wasser.
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4.2. Lage der Flüssigkeitssichel in Mikrotiterplatten
Abbildung 4.2.: Bestimmung der für die Lage der Flüssigkeitssichel cha-
rakteristischen Winkel aus Standbildaufnahmen (vgl. Kap. 3.4.1, S. 53) einer
geschüttelten 48-Well Mikrotiterplatte.
volumetrischen Leistungseinträge in Schüttelkolben der Realität entspre-
chen. Die durch CFD Simulation von [Zhang et al., 2005] ermittelten
Werte (vgl. Kap. 2.1.2.5, S. 19) sind demnach stark fehlerbehaftet.
4.2. Lage der Flüssigkeitssichel in
Mikrotiterplatten
Zur Charakterisierung des hydrodynamischen Zustandes (vgl. Kap. 2.1.4,
S. 22) in geschüttelten 48-Well Mikrotiterplatten (vgl. Kap. 3.1.2, S. 44)
wurde die Lage und Form der Flüssigkeitssichel bestimmt. Dazu wur-
den Standbilder der geschüttelten Flüssigkeitsmasse nach Kap. 3.4.1, S.
53 aufgenommen. Um eine möglichst große Zahl von Bildern auswerten
zu können, wurde ein Auswertungsskript (”schwapp.pl”, s. Anhang A)
erstellt. Dieses wurde in der Skriptsprache Perl umgesetzt, welches mit
Hilfe der GDLibrary (Boutell.com Inc., Philadelphia, USA) Bilddateien
verarbeiten kann. Zur Auswertung der Standbilder wurde die darin zu
sehende Flüssigkeitsmasse zunächst elektronisch eingefärbt. Dazu wurde
die Farbe jedes Pixels gegen einen festgelegten Farbschwellwert geprüft
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Abbildung 4.3.: Partikelgrößenverteilung des flüssig/flüssigen Dispersstoff-
systems TTCC nach Kap. 4.4.2, S. 82 bei unterschiedlichen Rührerstufen des
in der Batchküvette eingebauten Magnetrührers (vgl. Abb. 3.8, S. 56): Stufe
MIN, 5, 10.
und bei dessen Überschreitung der Farbwert dieses Pixels auf blau mit
konstantem Farbwert gesetzt. Die auf diese Weise entstehende Geometrie
repräsentiert nun die Form der Flüssigkeitssichel, bzw. der Metallkugel
(vgl. Kap. 3.4, S. 53). Diese einfarbige Form ermöglicht die eindeutige
Zuordnung der Bildpixel zur Fläche der Flüssigkeitssichel bzw. der Me-
tallkugel.
Zur mathematischen Beschreibung der Sichelform wurden die x,y Koordi-
naten der Bildpixel nach Abb. 4.2 ausgewertet. Der Flächenschwerpunkt
wurde als Zentrum der Sichel bzw. der Metallkugel durch das arithmeti-
sche Mittel der x und der y Koordinaten bestimmt. Die Erkennung der
Vorder- und Hinterlippen (vgl. Kap. 2.1.2.1, S. 11) der Flüssigkeitssichel
konnte nicht auf einfache Weise automatisiert werden, daher wurden in
jedem Bild die äußeren Punkte durch manuelles Einzeichnen von orange-
farbenen Punkten markiert. Die Lage des Wellmittelpunktes wurde aus
der Form des schwarz eingefärbten Wellrandes (vgl. Abb. 2.6, S. 23) be-
rechnet. Die x,y Koordinaten der einzelnen Punkte wurden nun durch
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Koordinatentransformation in r,ϕ Koordinaten überführt. Daraus lassen
sich die charakteristischen Winkel nach Kap. 2.1.4, S. 22 bestimmen.
Anhand der Koordinaten des Flächenschwerpunktes lassen sich außer-
dem nicht sinnvolle Punkte identifizieren und von der weiteren Auswer-
tung ausschliessen: Punkte, bei denen der Flächenschwerpunkt ausser-
halb des Wellrandes liegt, stellen offensichtlich eine Fehlauswertung dar.
Ist daher die Koordinate r grösser als der halbe Wellinnendurchmesser (d,
r>0,45 d) ist dieser Punkt von der weiteren Auswertung ausgeschlossen.
Liegt der Flächenschwerpunkt sehr nah an der Wellmitte, so bedeutet
dies, dass die Flüssigkeitssichel nicht sehr stark ausgebildet ist und sich
die Flüssigkeit zum grössten Teil auf dem Boden des Wells befindet. In
diesem Zustand ist keine Flüssigkeitssichel zu definieren und Punkte mit
r<0,1 d werden ausgeschlossen.
4.3. Maximaler stabiler Tropfendurchmesser
in Zweiphasenemulsionen
Der maximale stabile Tropfendurchmesser in einem koaleszenzgehemm-
ten flüssig/flüssigen Zweiphasensystem wird, wie in Kap. 2.2, S. 25 be-
schrieben, zur Charakterisierung der hydromechanischen Belastung in
Schüttelkolben eingesetzt. Das Konzept dieser Methode wird in Kap.
4.4, S. 81ff ausführlich dargestellt. In diesem Kapitel wird zunächst die
Methode zur Bestimmung des maximalen Tropfendurchmessers nach Di-
spergierung in einem beliebigen Apparat entwickelt.
4.3.1. Durchführung der Messung
4.3.1.1. Rühren der Batchküvette
Bei Messung der Tropfengröße eines flüssig/flüssigen Zweiphasensystems
in der Batchküvette (vgl. Kap. 3.5, S. 56) des Laserbeugungsgerätes (vgl.
Kap. 3.5, S. 55) kann ein Effekt auftreten, der die Messergebnisse ver-
fälscht: Bei einem nicht genau ausbalanciertem Dichteunterschied zwi-
schen der kontinuierlichen und dispersen Phase (vgl. Kap. 4.4.2, S. 83)
schwimmen die Tropfen der dispersen Phase auf oder sinken ab. Die
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Abbildung 4.4.: Volumensummenhäufigkeit einer Emulsion, hergestellt
im Rührreaktor nach Abb. 3.12, S. 65. Referenzmessung: Rührerdrehzahl
n= 300 rpm, Dispergierzeit nach Einstellen dieser Rührerdrehzahl: 1 h 23min.
Wiederholungsmessung: Gleiche Emulsion, aufbewahrt in einer gut verschlos-
senen Schottflasche und vor der Messung vorsichtig per Hand aufgeschüttelt.
Steig - oder Sinkgeschwindigkeit ist um so größer, je größer der Tropfen
ist. Diese Geschwindigkeitsunterschiede führen zu einem Klassierungsef-
fekt, bei dem große Tropfen aus dem sichtbaren, also vermessbaren Be-
reich der Batchküvette schneller austreten als kleine Tropfen. Das Mess-
ergebnis zeigt dann eine Tropfengrößenverteilung, die gegenüber der rea-
len zu kleineren Durchmessern hin verschoben ist.
Zur Vermeidung des oben beschriebenen Sedimentationseffektes bei nicht
genau ausgeglichener Dichte kann die Batchküvette durch einen einge-
bauten Magnetrührer (vgl. Abb. 3.8, S. 56) durchmischt werden. Aller-
dings ist bei diesem Vorgehen der Energieeintrag dieses Rührorgans zu
beachten: In Abb. 4.3 ist die Tropfengrößenverteilungssumme einer durch
kräftiges Schütteln mit der Hand hergestellten Dispersion des Stoffsys-
tems nach Kap. 4.4.2, S. 82 dargestellt. Der in der Batchküvette einge-
baute Rührer lief während dieser Messungen auf unterschiedlichen Stu-
fen: Auf der niedrigsten Stufe MIN, auf mittlerer Stufe 5 und einmal
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auf der höchsten Stufe 10. Während sich die Tropfengrößenverteilung der
niedrigsten Stufe MIN und Stufe 5 nicht unterscheiden, liegt bei höchster
Stufe eine Verteilung bei niedrigeren Tropfengrößen vor. Dies lässt darauf
schließen, dass diese Tropfengrößenverteilung unterhalb der Stufe 5 nicht
beeinflusst wird. Um einerseits eine Durchmischung der Batchküvette zu
gewährleisten, andererseits jedoch die Dispergierung durch den Batch-
küvettenrührer zu vermeiden, wurde während der Messung der Rührer
stets auf der niedrigsten Stufe eingeschaltet.
4.3.1.2. Langzeitstabilität der Emulsionen
Um sicherzustellen, dass sich eine im Dispergierversuch entstandene Par-
tikelgröße bis zur Messung im Partikelgrößenmessgerät nicht ändert, wur-
de die Langzeitstabilität der Emulsion untersucht: Am Ende eines Di-
spergierversuches (Kap. 4.4.2, S. 83) wurde die Emulsion aus dem Ver-
suchsreaktor entnommen und in einer gut verschlossenen Schottflasche
aufbewahrt. Nach 11 Tagen wurde diese Emulsion vorsichtig per Hand
aufgeschüttelt und noch einmal vermessen. Die beiden Messungen sind
in Abb. 4.4 dargestellt. In dieser Abbildung ist zu erkennen, dass die
Messungen der gleichen Emulsion im Abstand von 11 Tagen das gleiche
Ergebnis liefern. Die geringen Abweichungen werden als vernachlässig-
bar angesehen. Damit ist gesichert, dass sich eine im Dispergierversuch
entstandene Emulsion nicht bis zur Messung im Partikelgrößenmessgerät
verändert, die in der Regel am gleichen Tag erfolgt.
4.3.1.3. Messprotokoll
Vor jeder Messung wurde die Batchküvette zuerst mit Alkohol und an-
schließend mit zweifach destilliertem Wasser ausgespült, um alle Spuren
von möglicherweise vorhandenen Lösungsmitteln oder oberflächenaktiven
Substanzen zu entfernen. Die Batchküvette wurde anschließend mit rei-
ner kontinuierlicher Phase (vgl. Kap. 4.4.2, S. 82) befüllt. Das Laserbeu-
gungsmessgerät wird durch eine Offsetmessung und eine automatische
Justage kalibriert und durch eine Hintergrundmessung werden sämtliche
in der reinen kontinuierlichen Phase vorhandenen Partikel erfasst, de-
ren Beugungsspektrum später von der tatsächlichen Messung abgezogen
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Abbildung 4.5.: Berechnung der Häufigkeitsverteilung gemessener Tropfen-
größen mit Hilfe der angepassten Gauß’schen Normalverteilungsfunktion nach
Gl. 2.40, S. 31. Versuchsergebnisse aus einem Dispergierversuch im Schüt-
telkolben: Stoffsystem TTCC (vgl. Kap. 4.4.2, S. 82, Kolbennennvolumen
VK =250mL, Füllvolumen VL =25mL, Schüttelfrequenz n=240 rpm, Schüt-
teldurchmesser d0 =50mm.
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wird. Die Probennahme der dispergierten Emulsionen erfolgte mit einer
500µL Pipette, deren Öffnung auf ca. 2mm vergrößert wurde, um jegli-
chen Sortiereffekt durch das Aufziehen in die Pipette zu vermeiden. Die
Probe wurde in die mit kontinuierlicher Phase gefüllte Batchküvette ge-
geben, wodurch sie auf eine für das Messgerät geeignete Tropfenkonzen-
tration verdünnt wurde. Diese Tropfenkonzentration wird vom Geräte-
hersteller als ”Messkonzentration” bezeichnet und hat keine quantitative
Bedeutung. Sie ist ein Maß dafür, wie viele Tropfen in der Messzelle vor-
handen sind. Ist die Tropfenkonzentration in der Messzelle zu niedrig,
erreicht die Intensität des gestreuten Lichtes nicht das für eine Auswer-
tung durch das Gerät erforderliche Maß. Bei einer zu hohen Messkon-
zentration kann es zu Mehrfachstreuungen in der Messzelle kommen, die
das Messergebnis verfälschen würden. Obwohl der Gerätehersteller eine
”Messkonzentration” von ca. 8-12% vorschreibt, konnte in einer separaten
Studie gezeigt werden, dass die Messung auch bei ”Messkonzentrationen”
bis 30% nicht beeinflusst wird (Ergebnisse nicht dargestellt). Für die in
dieser Arbeit vorgestellten Ergebnisse wurde eine ”Messkonzentration”
von 8-20% eingestellt. Auf diese Weise wurden in jeder Messung mindes-
tens 1300 Tropfen gemessen, die Messzeit betrug 15 s.
Bei Schüttelkolbenversuchen wurden stets drei Kolben parallel geschüt-
telt und für jeden Kolben wurden drei Messungen durchgeführt. Der
Messwert repräsentiert also einen Mittelwert aus neun Messungen.
4.3.2. Auswertung der gemessenen
Tropfengrößenverteilung
Der Bestimmung des maximalen stabilen Tropfendurchmessers (vgl. Kap.
2.2.1, S. 26) aus der nach Kap. 4.3, S. 73ff gemessenen Tropfengrößenver-
teilung liegt deren Beschreibung nach Kap. 2.2.3, S. 29ff zu Grunde. Abb.
4.5 a zeigt beispielhaft eine gemessene Tropfengrößenverteilung als Volu-
menverteilungsdichte (s. Gl. 2.38, S. 30) in Abhängigkeit vom mittleren
Klassendurchmesser q3 = f(di,m) im Histogramm als eine nach ISO 9276-
1 korrekte Darstellung. Die Klassengrenzen sind dabei fest durch die De-
tektoren des Messgerätes (vgl. Kap. 3.5, S. 55) vorgegeben. Zur Wahrung
der Übersichtlichkeit ist im gleichen Diagramm die nach Hess [2002] und
Sommer [2000] erlaubte Darstellung als Datenpunkte eingetragen. Die
Fläche unter diesen Punkten beträgt definitionsgemäß Σq3(di,m)·∆d ≡ 1
(vgl. Kap. 2.2.3.1, S. 29).
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Abb. 4.5 a zeigt weiterhin ein ausgeprägtes Maximum bei sehr kleinen
Tropfendurchmessern. Dieses wurde in Büchs und Zoels [2001] der
Entstehung von Splittertropfen im Dispergierprozess zugeschrieben. Nach
Teipel [2002] stellt dieses Maximum allerdings einen Artefakt dar, wel-
cher bei der Laserbeugungsmessung entsteht. Dabei wird das aufgenom-
mene Intensitätsspektrum (vgl. Kap. 3.5, S. 55) mit Hilfe der Fraunho-
fer-Approximation in das Tropfengrößenspektrum umgerechnet. Diese
stellt eine Näherungslösung der exakten Mie-Theorie dar, und ist nur im
Bereich der geometrischen Optik gültig, in dem für die Tropfengröße d
gilt:
d > dcrit ≈ 10 · λ
π
(4.1)
d Tropfendurchmesser [m]
dcrit Grenztropfendurchmessser für den Bereich der
geometrischen Optik
[m]
λ Wellenlänge des Laserbeugungsmessgerätes (vgl.
Kap. 3.5, S. 55)
[m]
Für das hier eingesetzte Coulter LS 100Q beträgt die Laserwellenlänge
λ = 750nm, damit ist dcrit =2,4µm. Aufgrund des artefiziellen Charak-
ters wird das Maximum bei kleinen Tropfengrößen vernachlässigt, wo-
durch die Auftragung nach Abb. 4.5 b entsteht. Weiterhin hat der hier
beschriebene Messartefakt keinen Einfluss auf die restlichen Tropfengrö-
ßen der Verteilung, solange diese genügend groß sind. Aus diesem Grund
wurden nur solche Tropfengrößenverteilungen für die weitere Auswer-
tung berücksichtigt, deren Mediantropfendurchmesser (vgl. Kap. 2.2.3.2,
S. 31) d50,3 > 10 · dcrit = 24µm beträgt.
Der maximale Tropfendurchmesser, welcher für die maximale Energie-
dissipationsrate charakteristisch ist (vgl. Kap. 2.2.1, S. 26), befindet
sich am rechten Rande der gemessenen Tropfengrößenverteilung nach
Abb. 4.5 b. Für die weitere Auswertung wird daher nur das Maximum
bei den größten Tropfendurchmessern berücksichtigt. An dieses Maxi-
mum wird eine Gauß’sche Normalverteilung (vgl. Kap. 2.40, S. 31) an-
gepasst, die allerdings aus den folgenden Gründen modifiziert werden
muss: Das Integral einer Gauß’schen Normalverteilung ist definitionsge-
mäß ΣqNV3 (di,m) · ∆d ≡ 1 (dunkel schraffierte Fläche in Abb. 4.5 b).
Wie oben ausgeführt, ist die Fläche unter der vollständigen gemessenen
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Tropfengrößenverteilung ebenfalls Σq3(di,m) · ∆d ≡ 1. Weil das Maxi-
mum beim größten Tropfendurchmesser nur einen Teil der gesamten ge-
messenen Tropfengrößenverteilung darstellt (hell schraffierte Fläche in
Abb. 4.5 b), muss das Integral unter dieser Teilfläche < 1 sein. Um diesen
Flächenanteil zu berücksichtigen, wird ein Anpassungsparameter A ein-
geführt, welcher die Gauß’sche Normalverteilungsfunktion linear skaliert.
Diese resultierende ”modifizierte Gauß’sche Normalverteilungsfunktion”
lautet in Anlehnung an Gl. 2.40, S. 31:
qmNV3 (di) =
A
σ · √2 · π · exp
[
−1
2
·
(
di − d50,3
σNV
)2]
(4.2)
A Anpassungsparameter [-]
Diese kann nun durch Anpassung der Parameter A,dmod,σNV an die
Messwerte angepasst werden und ist für das Beispiel in Abb. 4.5 b und c
als durchgezogene Linie dargestellt.
Mit Hilfe der durch Anpassung ermittelten Parameter lässt sich dann
der maximale Tropfendurchmesser als 99,5%-Wert der Volumensummen-
häufigkeit ermitteln. Dies erfolgt nach Abb. 4.5 c durch die statistische
Beziehung nach Storm [1979]:
dmax = d50,3 + 2,58 · σNV (4.3)
Das Ergebnis, wonach sich die gemessene Tropfengrößenverteilung durch
eine Normalverteilung darstellen lässt, stimmt mit den Arbeiten von
Brown und Pitt [1972], Wang und Calabrese [1986], Chen und
Middleman [1967] und Konno et al. [1993] überein. Demgegenüber
berichteten Büchs und Zoels [2001], Cull et al. [2002] und Lie-
pe et al. [1988] von einer logarithmischen Verteilungsfunktion. Dieser
Unterschied lässt sich der Darstellung der gemessenen Tropfengrößenver-
teilungen (vgl. Kap. 2.2.3, S. 29ff) zuschreiben und wurde von Sommer
[2000] und Hess [2002] detailliert diskutiert: Bei vielen Partikelgrößen-
messgeräten ist die Klasseneinteilung logarithmisch festgelegt. D.h. dass
die Klassenbreiten ∆d bei kleinen Tropfendurchmessern klein sind und
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Abbildung 4.6.: Verschiebung der Tropfengrößenverteilung durch Darstel-
lung über dem oberen Klassendurchmesser (vgl. Kap. 2.2.3, S. 29).
mit steigendem Tropfendurchmesser größer werden. Wird die Volumen-
verteilungsdichte (s. Gl. 2.38, S. 30) nun über dem oberen Klassendurch-
messer di,o anstelle des nach ISO 9276-1 zu bevorzugenden mittleren
Klassendurchmesser di,m aufgetragen, erfolgt eine Verschiebung der Da-
tenpunkte hin zu größeren Durchmessern. Diese Verschiebung wird we-
gen der oben beschriebenen logarithmisch verteilten Klassenbreiten mit
steigender Tropfengröße größer. Aus einer solchen Darstellung ist dann
leicht auf eine logarithmische Tropfengrößenverteilung zu schließen, die
bei korrekter Darstellung nicht zu erkennen wäre. Die in Kap. 2.2.4,
S. 32 erwähnten Widersprüche in der Literatur zur Dispergierung von
flüssig/flüssigen Zweiphasensystem bei der Interpretation von Tropfen-
größenverteilungen könnten ebenfalls auf deren ungenauen Beschreibung
beruhen und sollten in zukünftigen Arbeiten näher untersucht werden.
Da die Art des charakteristischen Klassendurchmessers nur selten ange-
geben ist, lässt sich dieser Aspekt hier jedoch nicht weiter diskutieren.
Die mit der hier beschriebenen Methode ermittelten maximalen Tropfen-
durchmesser zeigen für schikanelose Schüttelkolben im Mittel eine Stan-
dardabweichung von 7% des Mittelwertes (48 verschiedene Betriebsbe-
dingungen) und 10% des Mittelwertes für Schikanekolben (40 verschiede-
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ne Betriebsbedingungen). Dies zeigt die gute Reproduzierbarkeit und An-
wendbarkeit der Methode zur Ermittlung des maximalen Tropfendurch-
messers in Zweiphasenemulsionen. Die höhere Standardabweichung bei
Schikanekolben lässt sich durch die schlechtere geometrische Reprodu-
zierbarkeit bei deren Herstellung erklären (vgl. Kap. 2.1.3, S. 20).
4.4. Maximale lokale Energiedissipationsrate
in Schüttelkolben
Zur Bestimmung der bislang wenig untersuchten maximalen lokalen Ener-
giedissipationsrate in Schüttelkolben stellen Büchs und Zoels [2001]
ein Messkonzept vor, welches auf dem maximalen stabilen Tropfendurch-
messer beruht. Dieses Konzept wird in diesem Kapitel aufgegriffen und
unter Berücksichtigung der Aspekte Selbstähnlichkeit und Intermittenz
weiterentwickelt. Nach der Erläuterung des Konzeptes werden die dazu
verwendeten Materialien vorgestellt. Anschließend wird die Anwendbar-
keit der Methode anhand von Langzeitdispergierversuchen hinsichtlich
der Selbstähnlichkeit und der Auswirkung der Intermittenz untersucht.
4.4.1. Konzept
Die Ausführungen in Kap. 2.2.1, S. 26f zeigen, dass der maximale Trop-
fendurchmesser in einem koaleszenzgehemmten flüssig/flüssigen Stoffsys-
tem nur von der maximalen lokalen Energiedissipationsrate abhängig ist.
Sie ist dagegen nicht abhängig vom eingesetzten Dispergierapparat. Ähn-
lich einer Arbeit von Pacek et al. [1999], welche die Tropfengrößen
vergleicht, die im Rührreaktor mit verschiedenen Rührertypen erzeugt
wurden, lässt sich auf diese Weise die Dispergierwirkung von Schüttel-
kolben mit denen von Rührreaktoren vergleichen. Darauf beruht das von
Büchs und Zoels [2001] entwickelte Konzept (vgl. Kap. 2.2, S. 25) zur
Bestimmung der maximalen lokalen Energiedissipationsrate in Schüttel-
kolben. Unter Berücksichtigung des Intermittenzphänomens (vgl. Kap.
2.2.2, S. 28) und der Selbstähnlichkeit von Tropfengrößenverteilungen
(vgl. Kap. 2.2.4, S. 32), lässt sich das Konzept von Büchs und Zoels
[2001] aufgreifen und wie folgt modifizieren:
1. Dispergieren eines vollständig koaleszenzgehemmten flüssig/flüssi-
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gen Stoffsystems (s. Kap. 4.4.2, S. 82) unter kontrollierten Bedin-
gungen in einem Rührreaktor mit Standardgeometrie [Präve et
al., 1991] und Scheibenrührer (s. Kap. 4.4.2, S. 83).
2. Messung der Tropfengröße und Bestimmung von dmax (s. Kap. 4.3,
S. 73ff).
3. Etablierung der Bedingungen, unter denen die Berechnungsglei-
chung nach Hinze [1955] (Gl. 2.35, S. 26) im Rührreaktor für
das dispergierte flüssig/flüssige Zweiphasensystem im Hinblick auf
das Intermittenzphänomen (s. Kap. 2.2.2, S. 28) gültig ist.
4. Dispergierung des gleichen vollständig koaleszenzgehemmten flüs-
sig/ flüssigen Stoffsystems im Schüttelkolben unter den in Schritt
3 etablierten Bedingungen.
5. Messen der Tropfengröße und Bestimmung von dmax.
6. Bestimmung der maximalen lokalen Energiedissipationsrate εmax
im Schüttelkolben mit Hilfe der Gleichung nach Hinze [1955] (Gl.
2.35, S. 26). Diese wird als ”gemessene εmax” bezeichnet.
7. Bestimmung der dimensionslosen Größe εmaxε∅ im Schüttelkolben
durch Bezug der gemessenen εmax auf die durchschnittliche Ener-
giedissipationsrate ε∅ nach Gl. 2.18, S. 13.
4.4.2. Disperses Stoffsystem und Vergleichsrührreaktor
Koaleszenzgehemmtes flüssig/flüssiges Stoffsystem Das zur Bestim-
mung der Dispergierintensität eingesetzte disperse Stoffsystem wurde be-
reits in Büchs und Zoels [2001] beschrieben: Zweifach destilliertes Was-
ser, das durch ein Filter mit 0,2µm Porengröße gefiltert wurde enthielt
einen schnellen Emulgator LEO30 (Laurylethylenoxid mit 30 sich wie-
derholenden Ethyleneinheiten, Bayer AG, Leverkusen), der die Tropfen-
koaleszenz unterdrückte. Mit Hilfe von 40mM Tris Puffer (Merck KGaA,
Darmstadt) wurde ein konstanter pH-Wert erreicht, der mit konzentrier-
ter HCl auf 7 eingestellt wurde. Die disperse Phase bestand aus einer
Mischung aus Toluol (Art.-Nr. 17,996-5, Sigma Aldrich, St. Louis/USA)
und Tetrachlorkohlenstoff (Art.-Nr. 32215, Riedel-deHaën, Seelze) im
Verhältnis 4:1 v/v. Die Viskosität der dispersen Phase betrug 0,7mPa·s,
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wodurch sie vernachlässigbar auf den Tropfenaufbruchmechanismus ist
[Arai et al., 1977]. Die Dichte betrug 1000 kgm3 , wodurch die Beeinflus-
sung des Dispergierprozesses auf Grund eines Dichteunterschiedes der
Phasen eliminiert ist. Der Anteil der dispersen Phase am Gesamtflüssig-
volumen betrug 3%v/v, was zusätzlich die Koaleszenz minimierte. Die
Grenzflächenspannung zwischen den flüssigen Phasen wurde zu 4,7mNm
bestimmt (vgl. Kap. 3.7.2, S. 67). In einer separaten Studie konnte ge-
zeigt werden, dass das Dispergierergebnis unabhängig davon ist, ob die
wässrige Phase vor dem Experiment mit der organischen Phase aufge-
sättigt wurde oder nicht. Alle Experimente wurden daher ohne aufzusät-
tigen durchgeführt. Dieses disperse Stoffsystem wird im Folgenden mit
der Abkürzung ”TTCC” bezeichnet.
Ein zweites disperses Stoffsystem, das im Folgenden mit dem Kürzel
”RSO” bezeichnet wird, bestand aus zweifach destilliertem Wasser, das
durch ein Filter mit 0,2µm Porengröße gefiltert wurde. Ferner war ein
schneller Emulgator SDS (Natriumlaurylsulfat, Texapon K12P, Cognis,
Düsseldorf) und 30mM Phosphatpuffer (Art.-Nr. P030.1/K300.2, Roth,
Karlsruhe, pH=6,1) zugesetzt. Die disperse Phase bestand aus Raps-
öl mit einer Viskosität von 74mPa·s und einer Dichte von 917 kgm3 . Der
Dispersphasenanteil betrug 0,2%v/v und die Grenzflächenspannung zwi-
schen den Phasen 1,9mNm. Wie bereits von Pacek et al. [1999] be-
merkt, sind Pflanzenöle nicht chemisch rein wodurch die stoffliche Zu-
sammensetzung nicht genau definiert ist. Die typische Verwendung des
Öls als Fermentationsadditiv kompensiert jedoch diese Schwäche wegen
der prozessnahen Bedingungen.
Rührreaktor Zur kontrollierten Dispergierung im Rührreaktor (vgl. Kap.
4.4.1, S. 81) wurde ein 8 - L Reaktor nach Abb. 4.7 eingesetzt. Dessen
sämtliche Einzelteile sind aus Edelstahl gefertigt, der Antrieb der Rühr-
welle erfolgt mit einem handelsüblichen Rührmotor (RW20, IKA, Staufen
i. Breisgau) von oben.
Alle Teile des Reaktors wurden vor jedem Experiment gründlich gerei-
nigt und mit VE-Wasser ausgespült, um jegliche Spuren oberflächenak-
tiver Substanzen zu entfernen. Die kleinste Rührerdrehzahl wurde nach
83
4. Methodenentwicklung
Dr
d2
h 1 H
0
h R
0
bSs
h S
se
ff
Reaktordurchmesser Dr [mm] 220
Flüssigkeitshöhe H0 [mm] 220
(H0Dr = 1)
Gesamtvolumen V [L] 7,9
Eingetauchte Stromstörerhöhe hSs [mm] 212
Stromstörerbreite bSs [mm] 30
Zahl der Stromstörer zSs [-] 4
Rührertyp Scheibenrührer
Zahl der eingebauten Rührer z [-] 1
Anzahl der Rührerblätter zRb [-] 6
Rührerdurchmesser d2 [mm] 84,7
( d2Dr = 0,4)
Rührerblatthöhe h1 [mm] 17
(h1d2 = 0,2)
Rührereinbauhöhe hR0 [mm] 110
Abbildung 4.7.: Geometrie des zur Dispergierung von flüssig/flüssigen Zwei-
phasensystemen eingesetzten Rührreaktors.
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Gl. 2.14, S. 10 zur Sicherstellung der vollausgebildeten Turbulenz ausge-
legt und die größte nach Gl. 2.15, um das Ansaugen von Luft von der
Oberfläche zu vermeiden.
4.4.3. Selbstähnlichkeit der Tropfengrößenverteilungen
in Rührreaktoren und Schüttelkolben
Das auf S. 81 beschriebene Konzept zur Ermittlung der maximalen loka-
len Energiedissipationsrate im Schüttelkolben beruht auf dem Vergleich
der darin vorliegenden maximal stabilen Tropfendurchmesser mit den im
Rührreaktor vorliegenden. In diesem Kapitel wird untersucht, inwieweit
dieser Vergleich der Tropfengrößenverteilungen in beiden Reaktoren er-
laubt ist.
Abb. 4.8 a zeigt die Volumensummenhäufigkeit nach Gl. 2.37, S. 30 ei-
nes Langzeitdispergierversuches im Rührreaktor (vgl. Abb. 4.7) und im
Schüttelkolben mit VK =500mL, VL/VK =10%, d0 =50mm, n=300rpm.
Die Abbildung zeigt, dass bei den untersuchten Betriebsbedingungen die
Tropfengrößen zu jedem Zeitpunkt im Schüttelkolben deutlich größer
sind als im Rührreaktor. Außerdem nehmen die Tropfengrößen mit stei-
gender Dispergierzeit ab.
Abb. 4.8 b zeigt die gleichen Tropfengrößenverteilungen, bei denen jedoch
in jedem Messpunkt der Tropfendurchmesser auf den nach Kap. 4.3.2,
S. 77ff ermittelten maximalen Tropfendurchmesser dmax der jeweiligen
Probe bezogen wurde. In dieser Auftragung fallen alle Tropfengrößenver-
teilungen in einen einzigen Verlauf zusammen. Abweichungen von diesem
Verlauf, die im Rührreaktor nach Dispergierzeiten von mehr als 12 h zu
beobachten sind, können mit dem Fraunhofer-Effekt nach Kap. 4.3.2,
S. 78 erklärt werden. Bei der stark abweichenden Tropfengrößenvertei-
lung nach 48 h beträgt d50,3 < 10 · dcrit (vgl. Gl. 4.1, S. 78), was den
beschriebenen Effekt besonders verdeutlicht.
Die Ergebnisse dieser Langzeitdispergierversuche zeigen einerseits, dass
die Tropfengrößenverteilungen im Rührreaktor und im Schüttelkolben in-
nerhalb des gleiches Reaktortyps bei allen Zeiten selbstähnlich sind (vgl.
Kap. 2.2.4, S. 32). Insbesonders bedeutet die Übereinstimmung der bezo-
genen Tropfengrößenverteilungen aus dem Schüttelkolben und dem Rühr-
reaktor, dass in beiden Reaktortypen bei den jeweils untersuchten Be-
triebsbedingungen ein ähnlicher Tropfenaufbruchmechanismus vorherrscht.
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Abbildung 4.8.: Selbstähnlichkeit von Tropfengrößenverteilungen im Rühr-
reaktor (vgl. Abb. 4.7, S. 84) und Schüttelkolben (vgl. Kap. 3.1.1, S. 42),
VK =500mL , VL/VK =10%, d0 =50mm, n=300rpm.
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Tabelle 4.1.: Selbstähnlichkeitsverhältnis nach Kraume et al. [2004] für
Tropfengrößenmessungen (vgl. Kap. 2.2.4, S. 32) im Schüttelkolben (vgl. Kap.
3.1.1, S. 42) und im Rührreaktor (vgl. Abb. 4.7, S. 84). Jeder Datenpunkt
für Schüttelkolben ist ein Mittelwert aus 9 individuellen Messungen (vgl. Kap.
4.3.1.3, S. 75).
mittleres σNVdmax Standardabweichung
[-] [% Mittelwert]
schikanelose Schüttelkolben
(48 Datenpunkte) 0,14 8
Schikanekolben
(40 Datenpunkte) 0,17 10
Rührreaktor
(16 Datenpunkte) 0,14 10
Zur Überprüfung der Selbstähnlichkeit der Tropfengrößenverteilungen
bei allen untersuchten Betriebsbedingungen, lässt sich das Selbstähn-
lichkeitsverhältnis nach Kraume et al. [2004] (vgl. Kap. 2.2.4, S. 32)
heranziehen. Tab. 4.1 listet dieses Verhältnis für alle gemessenen Trop-
fengrößenverteilungen in schikanelosen und schikanebewehrten Schüttel-
kolben und im Rührreaktor nach 1 h Dispergierzeit auf. Sowohl schi-
kanelose Kolben als auch der Rührreaktor zeigen einen durchschnittli-
chen Wert von σNVdmax =0,14, was die oben beschriebene Ähnlichkeit des
Tropfenaufbruchmechanismus’ in beiden Reaktortypen unterstützt. Für
Schikanekolben wird ein etwas größerer Wert von 0,17 gefunden, der auf
eine etwas breitere Tropfengrößenverteilung hinweist. Dieser Unterschied
wird der chaotischen, stark spritzenden Flüssigkeitsbewegung in Schika-
nekolben [Büchs, 2001] zugeschrieben. Kraume et al. [2004] berich-
ten weiterhin Werte von σNVdm32 =0,18-0,23 für koaleszenzgehemmte Syste-
me, die in Rührreaktoren dispergiert wurden. Mit Hilfe des Verhältnisses
d32
dmax
=0,6 [Wang und Calabrese, 1986] betragen diese Werte 0,11-
0,14, welche gut mit den hier dargestellten Ergebnisse übereinstimmen.
Zusammenfassend sind die Tropfengrößenverteilungen in Schüttelkolben
und Rührreaktoren bei allen untersuchten Betriebsbedingungen selbst-
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ähnlich. Dies ermöglicht den Vergleich des maximalen stabilen Tropfen-
durchmessers zwischen den beiden Reaktortypen und die Anwendbarkeit
der in diesem Kapitel vorgestellten Methode.
4.4.4. Intermittenz
Abb. 4.8 a zeigt, dass sich die Tropfengrössenverteilung sowohl im Rühr-
reaktor, als auch im Schüttelkolben mit steigender Dispergierzeit immer
weiter zu kleineren Tropfengrössen hin verschiebt. Auch nach Disper-
gierzeiten von tD 
 1 h ist eine weitere Abnahme der Tropfengrössen
zu beobachten. Dieses Ergebnis deckt sich mit den bisherigen Literatur-
erkenntnissen (vgl. Kap. 2.2, S. 25) und lässt sich mit der von Bałdy-
ga und Podgórska [1998] beschriebenen Wirkung der Intermittenz
erklären (vgl. Kap. 2.2.2, S. 28). Für das Konzept zur Ermittlung der
maximalen lokalen Energiedissipationsrate in Schüttelkolben (s. S. 81)
stellt sich daher die Frage, zu welchem Zeitpunkt des Dispergierprozes-
ses einerseits der dynamische Zerkleinerungsvorgang beendet ist und ein
quasi-stationärer Dispergierzustand vorliegt, andererseits aber die Inter-
mittenz als vernachlässigbar betrachtet werden darf. In anderen Worten
ist der Zeitpunkt unbekannt, bei dem der maximale Tropfendurchmesser
charakteristisch für den Dispergierprozess ist und damit die Gl. 2.35, S.
26 erfüllt. Da es nicht möglich ist, diesen Zeitpunkt a priori zu bestim-
men, wird der oben beschriebene Langzeitdispergierversuch im Rührre-
aktor und im Schüttelkolben auf den Zeiteinfluss hin untersucht.
Zur Feststellung des Zeitpunktes, an dem die Intermittenz vernachläs-
sigbar ist, lassen sich die in Abb. 4.8 dargestellten Ergebnissen zur Di-
spergierzeit im Rührreaktor mit der Gl. 2.35, S. 26 nach Hinze [1955]
vergleichen. Dieser Vergleich zeigt, dass diese Beziehung bei Verwen-
dung des nach 1 h Dispergierzeit gemessenen maximalen stabilen Trop-
fendurchmesser erfüllt ist. Das bedeutet, dass in diesem Reaktor bei
den untersuchten Betriebsbedingungen nach 1 h Dispergierzeit ein quasi-
stationärer Tropfendurchmesser erreicht ist, und die Intermittenz (noch)
vernachlässigbar ist. Zur Überprüfung bei anderen Betriebsbedingungen
wurde diese Zeitspanne im gleichen Rührreaktor bei unterschiedlichen
Rührerdrehzahlen untersucht. Abb. 4.9 stellt die Ergebnisse dieses Ver-
suches über der nach Gl. 2.9, S. 9 berechneten, theoretischen maximalen
lokalen Energiedissipationsrate dar. Für das RSO Stoffsystem (vgl. Kap.
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Abbildung 4.9.: Maximaler Tropfendurchmesser im Rührreaktor (vgl. Abb.
4.7, S. 84) nach 1 h Dispergierzeit als Funktion der theoretischen maximalen
Energiedissipationsrate nach Gl. 2.9, S. 9. dmax für das dichteausgeglichene
und niedrigviskose Stoffsystem TTCC nach Kap. 4.4.2, S. 82 (•) ist wie ge-
messen dargestellt. dmax für das Stoffsystem RSO (η =74mPa·s, ∆ρ=83 kgm3 ,
()) wurden auf vernachlässigbare Tropfenviskosität nach Gl. 2.36, S. 27 umge-
rechnet. Unterschiede in der Grenzflächenspannung der flüssigen Phasen wurde
durch (σTTCC/σRSO)0,6 (vgl. Gl. 2.35, S. 26) berücksichtigt. Die durchgezo-
gene Linie stellt die Beziehung nach Gl. 2.35 mit Cx =0,23 [Bałdyga und
Podgórska , 1998] dar.
4.4.2, S. 82), dessen Viskosität mit η=74mPa·s für den Dispergierpro-
zess nicht vernachlässigt werden kann, wurde die Tropfengröße nach Gl.
2.36, S. 27 auf niedrig viskose Verhältnisse umgerechnet. Die zum Stoff-
system TTCC unterschiedliche Grenzflächenspannung zwischen den flüs-
sigen Phasen wurde mit dem Faktor (σTTCC/σRSO)0,6 berücksichtigt,
welcher sich aus Gl. 2.35, S. 26 ergibt. Die durchgezogene Linie stellt
die Beziehung nach Gl. 2.35 mit Cx =0,23 [Bałdyga und Podgórska
, 1998] dar. Die Auftragung zeigt eine sehr gute Übereinstimmung der
nach 1 h gemessenen Tropfengrößen mit der bei vernachlässigbarer Inter-
mittenz gültigen Gleichung 2.35.
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Die Übertragung auf Dispergierprozesse in Schüttelkolben lässt sich unter
der Vorraussetzung bewerkstelligen, dass die Wirkung der Intermittenz
mit abnehmenden Maßstab geringer wird [Bałdyga und Podgórska
, 1998]. Die oben dargestellten Ergebnisse aus dem Rührreaktor zeigen,
dass nach 1 h Dispergierzeit ein quasi-stationärer Tropfendurchmesser er-
reicht ist, die Intermittenz aber als vernachlässigbar angesehen werden
darf. Bei Verkleinerung des Maßstabes auf den Schüttelkolben ist dem-
nach ebenso die Intermittenz nach 1 h als vernachlässigbar anzusehen.
Die durch Dispergierung in Schüttelkolben entstandenen Tropfengrößen
eignen sich folglich für die Charakterisierung der maximalen Energiedis-
sipationsrate nach dem in Kap. 4.4.1, S. 81 beschriebenen Konzept.
4.5. Einfluss einer zweiten, organischen
Flüssigphase auf den Stofftransport
Eine zweite, organische Flüssigphase wird in Fermentationsprozessen un-
ter anderem dazu eingesetzt, die Sauerstoffversorgung der Kultur zu in-
tensivieren. Wie in Kap. 2.3.2, S. 34 dargestellt, sind die Mechanismen
jedoch wegen der Komplexität der Vorgänge noch nicht vollständig ge-
klärt. Zur Untersuchung des Einflusses einer zweiten, organischen Flüs-
sigphase auf den Stofftransport in Schüttelkolben wurde in dieser Arbeit
zunächst die Möglichkeit geprüft, die etablierte Methode der Sulfitoxida-
tion unter Ölzusatz anzuwenden. Als Alternative wird anschließend ein
fermentative Methode untersucht.
4.5.1. Sulfitmethode unter Ölzusatz
Zur Untersuchung der Beeinflussung des Sauerstofftransfers wurde das
bereits in Kap. 4.4.2, S. 83 beschriebene Rapsöl dem Standard 1M Sul-
fitsystem (vgl. Tab. 3.4, S. 60) zugesetzt. Außerdem wurden Vergleichs-
versuche mit Glycerintrioleat durchgeführt. Dieses wird als relativ rein
im Vergleich zum Rapsöl angesehen und so ist das Risiko der Beein-
flussung der Reaktionskinetik des Sulfitsystems durch Verunreinigungen
reduziert. Mit diesen Ölen wurden zunächst Versuche im Rührreaktor
nach Kap. 3.6.3.1, S. 63 durchgeführt, um den Einfluss auf die Reakti-
onskinetik des Sulfitsystems zu ermitteln.
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Abbildung 4.10.: Sauerstofftransferrate nach Gl. 2.56, S. 38 gegen die Gelöst-
sauerstoffkonzentration zur Ermittlung des reaktionskinetischen Zusammen-
hangs der Sulfitreaktion im 1,3 L Rührreaktor (vgl. Abb. 3.12, S. 65). Stan-
dard 1M Sulfitsystem mit Katalysator (CoSO4,10−7 M) und ohne Ölanteil,
mit 1%v/v Rapsöl und mit 1%v/v Glycerintrioleat. Temperatur ϑ=22,5◦ C.
In Abb. 4.10 ist zunächst die über die Gasbilanz (s. Gl. 2.56, S. 38)
bestimmte Sauerstofftransferrate über der Gelöstsauerstoffkonzentration
der wässrigen Phase im stationären Zustand (vgl. Kap. 2.3.2, S. 34) für
das Standard 1M Sulfitsystem (mit Katalysator CoSO4,10−7M) darge-
stellt. Die Anpassung der reaktionskinetischen Parameter nach Gl. 2.57,
S. 40 an die Messergebnisse ergibt eine Reaktionsordnung der katalysier-
ten Sulfitreaktion ohne Ölanteil von n=1,3 und eine Geschwindigkeits-
konstante von k1,3 =2,6 1s ·
(
m3
mol
)n−1
(Datenreihe:). Die Reaktionsord-
nung ist etwas höher als der in der Literatur [Maier, 2002; Maier et
al., 2001] angegebene Wert von n=1,1. Auch die Reaktionsgeschwindig-
keit nimmt einen etwas höheren Wert an (kLit1,1 =0,7
1
s ·
(
m3
mol
)n−1
).Die
Literaturwerte sind in einem größeren Bereich der Gelöstsauerstoffkon-
zentration bestimmt worden, vermutlich ist daher dieser als gering be-
trachtete Unterschied der Messgenauigkeit zuzuschreiben.
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Bei Zugabe von Rapsöl (1%v/v, ) zeigt sich ein vollkommen ande-
res Bild: Die Gelöstsauerstoffkonzentration übersteigt den Wert von 3 ·
10−4 molm3 nicht. Dagegen nimmt die Sauerstofftransferrate selbst bei die-
sen kleinen Gelöstsauerstoffkonzentrationen relativ hohe Werte (bis 4 ·
10−2 molm3 ) an. Eine Anpassung der reaktionskinetischen Parameter kn
und n führt zu keinem verwertbaren Ergebnis. Diese Beobachtungen las-
sen sich nur dadurch erklären, dass das zugegebene Rapsöl eine kata-
lytische Wirkung auf das Sulfitsystem hat. Dabei wird die Reaktion so
stark beschleunigt, dass der in die wässrige Phase eintretende Sauerstoff
sofort reagiert. Die Gelöstsauerstoffkonzentration wird dann auf ein sehr
niedriges Niveau reduziert. Diese Verschiebung des Reaktionsregimes im
Vergleich zum Sulfitsystem ohne Ölanteil stellt eine signifikante Beein-
flussung dar, die eine einfache Bestimmung des Sauerstofftransfers im
Schüttelkolben nicht möglich macht.
Bei Zugabe von Glycerintrioleat (1%v/v, ) sind ähnliche Verhältnis-
se zu beobachten. Die Gelöstsauerstoffkonzentration ist hier zwar etwas
höher als bei Zugabe von Rapsöl, jedoch lassen sich auch in diesem Fall
keine verwertbaren Werte für kn und n bestimmen. Das Reaktionsregime
lässt demnach den Einsatz des Sulfitsystems im Schüttelkolben auch mit
diesem Öl nicht zu.
Um den Einfluss des bereits in der Lösung vorliegenden Kobaltkatalysa-
tors getrennt zu beurteilen, wurden die gleichen Versuche ohne den Zu-
satz von Katalysator und ohne Öl, mit Rapsöl und mit Glycerintrioleat
durchgeführt. Abb. 4.11 zeigt die Sauerstofftransferrate nach Gl. 2.56, S.
38 in Abhängigkeit der Gelöstsauerstoffkonzentration für das Standard
1M Sulfitsystem ohne Katalysatorzugabe. Ohne Ölanteil () stimmt
die durch Anpassung an die Messwerte ermittelte Reaktionskinetik mit
den Literaurangaben [Maier, 2002; Maier et al., 2001] gut überein.
Die Sulfitreaktion verläuft unkatalysiert bezüglich Sauerstoff 1. Ordnung
(n = 1,0), mit einer Geschwindigkeitskonstanten von (k1 =1,78 1s ). Durch
Zugabe von Rapsöl () ist auch hier der extreme Anstieg der Reaktions-
geschwindigkeit selbst bei niedrigen Gelöstsauerstoffkonzentrationen zu
beobachten (cLO2 < 5 · 10−4molm3 ). Bei Zugabe von Glycerintrioleat () er-
gibt sich qualitativ das gleiche Bild. Diese Untersuchungen zeigen, dass
die zuvor beschriebene Verschiebung des Reaktionsregimes selbst ohne
die Zugabe von Kobaltkatalysator auftritt, und so die einfache Bestim-
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Abbildung 4.11.: Sauerstofftransferrate nach Gl. 2.56, S. 38 gegen die Gelöst-
sauerstoffkonzentration zur Ermittlung des reaktionskinetischen Zusammen-
hanges der Sulfitreaktion im 1,3 L Rührreaktor (vgl. Abb. 3.12, S. 65). Stan-
dard 1M Sulfitsystem ohne Katalysator und ohne Ölanteil, mit 1%v/v Rapsöl
und mit 1%v/v Glycerintrioleat. Temperatur ϑ=22,5◦ C.
mung des Einflusses der untersuchten Öle auf den Sauerstofftransfer im
Schüttelkolben nicht möglich ist.
4.5.2. Fermentation unter Ölzusatz
Als Alternative bei der Untersuchung des Einflusses einer zweiten, orga-
nischen Flüssigphase auf den Stofftransport in Schüttelkolben wird im
Folgenden die Möglichkeit geprüft, in Anlehnung an McMillan und
Wang [1987] die Sauerstoffaufnahmerate einer mikrobiellen Kultur zu
nutzen. Das Konzept beruht auf der Durchführung von Fermentationen,
bei denen die Betriebsbedingungen so gewählt werden, dass es zu ei-
ner Sauerstofflimitation kommt. Die Atmung des Mikroorganismus wird
dann durch den gas/flüssigen Stoffübergang kontrolliert. Dies bedeutet,
dass die maximal mögliche Atmungsrate durch die Sauerstofftransferka-
pazität OTRmax des Schüttelkolbens (vgl. Kap. 2.3.3, S. 36) begrenzt ist.
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Wird nun ein Öl dem Fermentationsmedium zugegeben, ist ein Anstieg
der Sauerstofftransferkapazität zu erwarten (vgl. Kap. 2.3.2, S. 34). Die
OTRmax kann mit Hilfe der RAMOS Technologie (vgl. Kap. 3.6.1, S.
57) im Schüttelkolben gemessen werden. Der Unterschied zwischen den
Fermentationen, die mit und ohne Zugabe von Öl durchgeführt werden,
können Aufschluss über dessen Einfluss auf den Stoffübergang geben.
Bei Einsatz von Mikroorganismen als Sauerstoffverbraucher bei der Er-
mittlung des Einflusses von Ölen auf die Sauerstofftransferkapazität in
Schüttelkolben muss gewährleistet sein, dass der Mikroorganismus das
zugegebene Öl nicht verstoffwechselt. Da dieser Aspekt nicht vollständig
ausgeschlossen werden kann, wurde die Verwendung eines Mediums in
Betracht gezogen, das eine leicht verstoffwechselbare Kohlenstoffquelle
enthält. Bei Vorliegen einer solchen C -Quelle kann angenommen wer-
den, dass diese zuerst verstoffwechselt wird, bevor der Organismus auf
das aufwändigere Metabolisieren des Öls umstellt. Von diesem Ansatz
ausgehend, wurde die von Losen et al. [2002] beschriebene Kultivie-
rung von Escherichia coli JM109 auf dem von Sambrook et. al [1989]
beschriebene Terrific Broth Medium (kurz: TB Medium) in Betracht ge-
zogen. Dieses Medium enthält neben komplexen Bestandteilen die leicht
verstoffwechselbare Kohlenstoffquelle Glyzerin (vgl. Kap. 3.6.3.2, S. 66).
4.5.2.1. Versuchsdurchführung
Vorkultur Für die Vorkultur wurden 25mL TB Medium mit E. co-
li JM109 von der Agarplatte (s. Kap. 3.6.3.2, S. 66) angeimpft, und in
mit Papierstopfen verschlossenen Erlenmeyerkolben (VK =250mL) bei
einem Schütteldurchmesser von 50mm und einer Schüttelfrequenz von
200 rpm bei 37◦C für 6 h geschüttelt. Danach wurde die optische Dich-
te mit einem Photometer (Uvikon 922, Kontron Instruments, Milano / I)
bei einer Wellenlänge von 600 nm gemessen.
Hauptkultur Die Hauptkultur wurde in der OTR-Messanlage (vgl. Kap.
3.6.1, S. 57) fermentiert. Dazu wurden die Messkolben steril mit dem be-
nötigten Volumen abzüglich des zu untersuchenden Ölanteiles (ϕO¨l) mit
TB Medium befüllt. Nach Zugabe des jeweiligen Ölvolumens wurde je-
weils mit 1mL Zellsuspension aus der Vorkultur angeimpft.
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Die Animpfdichte sollte so hoch wie möglich gewählt werden, um ein
möglichst schnelles Eintreten der Sauerstofflimitierung zu erreichen. Da
sich diese Erkenntnis erst im Laufe der Versuche durchgesetzt hatte,
wurden die verschiedenen Kulturen mit unterschiedlichen Animpfdich-
ten durchgeführt. Da der Gegenstand dieser Versuchsreihe das Niveau
der maximalen Sauerstofftransferrate war, wurde möglichen Einflüssen
durch eine unterschiedliche Animpfdichte der Hauptkultur nicht weiter
nachgegangen. Die Animpfdichte beeinflusst allerdings die Länge der lag -
Phase und damit den zeitlichen Kulturverlauf. Um die Vergleichbarkeit
der Versuche untereinander zu ermöglichen, wurde bei Auftragung der
Messergebnisse die Fermentationszeit insofern nach Stöckmann [2005]
korrigiert, dass der Beginn der exponentielle Phase bei allen zu verglei-
chenden Versuchen übereinstimmt. Derart korrigierte Versuchsdaten sind
an entsprechender Stelle gekennzeichnet. Ein sehr schnelles Anwachsen
der Kultur wurde erreicht, in dem die Animpfdichte durch Zentrifugieren
der Vorkultur und Resuspendierung mit frischem, sterilen Medium auf
eine optische Dichte von 40 gebracht wurde.
Auswertung der gemessenen Sauerstofftransferraten In Abb. 4.12
ist der Verlauf einer Escherichia coli Kultur beispielhaft dargestellt. In
Übereinstimmung mit Losen et al. [2002] ist ein zweiphasiger Ver-
lauf der Sauerstofftransferrate über der Fermentationszeit zu erkennen.
In der ersten Phasen (I. Phase) steigt die Sauerstofftransferrate steil an,
bis sie ein Plateau erreicht, welches das Eintreten der beabsichtigten (s.
Kap. 4.5.2, S. 93) Sauerstofflimitierung markiert. Allerdings bleibt die
Sauerstofftransferrate während der Sauerstofflimitierung nicht auf exakt
gleichem Wert konstant, was mit der Änderung der physico-chemischen
Eigenschaften des Kulturmediums zu erklären ist. Zur Auswertung der
maximalen Sauerstofftransferrate wird der Maximalwert während dieser
I. Phase mit OTRmax,I. Phasemax und der minimale Wert, nach Erreichen der
Sauerstofflimitierung als OTRmin,I. Phasemax bezeichnet. Das starke kurzzei-
tige Absinken der Sauerstofftransferrate nach ca. 4 - 6 h ist nach Losen
et al. [2002] auf den Verbrauch des Glyzerins und das Umstellen des
Stoffwechsels zurückzuführen. Für die Betrachtung der maximalen Sau-
erstofftransferrate wird hier lediglich die erste Phase, in der das Glyze-
rin verstoffwechselt wird, betrachtet. Dazu wurden aus allen Versuchen
unter gleichen Betriebsbedingungen die minimalen und die maximalen
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Abbildung 4.12.: Ablesen der maximalen Sauerstofftransferrate zu verschie-
denen Zeitpunkten im Kulturverlauf. Beispielhafter Verlauf von Escherichia
coli auf TB Medium.
Abbildung 4.13.: Verlauf der Sauerstofftransferrate von Escherichia co-
li auf TB Medium. Betriebsbedingungen: Kolbennennvolumen VK =250mL,
Füllvolumen VL =20mL, Schütteldurchmesser d0 =50mm, Schüttelfrequenz
n=200 rpm, Temperatur ϑ=37◦ C. (): eigene Messungen, (- -): maximale
Sauerstofftransferrate nach Losen et al. [2002].
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Werte der maximalen Sauerstofftransferrate gemittelt und zur weiteren
Betrachtung herangezogen.
4.5.2.2. Überprüfung der Methode
Vergleich mit der Literatur In Abb. 4.13 ist der Kulturverlauf der in
dieser Arbeit durchgeführten Kultivierungen bei den Betriebsbedingun-
gen aus Losen et al. [2002] (VK =250mL VL =20mL, d0 =50mm,
n= 200 rpm, Temperatur ϑ=37◦C) dargestellt. Zum Vergleich ist außer-
dem der sauerstofflimitierte Teil des Kulturverlaufes aus Losen et al.
[2002] als gestrichelte Linie eingetragen. Die zeitliche Länge der ersten
Phase und der zweiten Phase stimmen genauso überein, wie die Höhe
der maximalen Sauerstofftransferrate. Dieses Ergebnis zeigt die Repro-
duzierbarkeit des biologischen Systems.
Tabelle 4.2.: Aufgenommene Sauerstoffmenge bei der Kultivierung von
Escherichia coli auf TB Medium. Bei Ölzugabe ist die Sauerstoffmenge auf das
Volumen reinen TB Mediums bezogen. Betriebsbedingungen: Kolbennennvo-
lumen VK =500mL , Schütteldurchmesser d0 =70mm, Schüttelfrequenz von
n=230 rpm, Temperatur ϑ=37◦ C.
Ölanteil Sauerstoffumsatz Abweichung zum
(
∫
OTRdt) Versuch ohne Öl
[%v/v] [mmolL ] [% ohne Öl]
Ohne Öl - 329 -
Rapsöl 1 335 2
Rapsöl 5 341 4
Rapsöl 10 323 -2
Betrachtung der aufgenommenen Sauerstoffmenge Zur Überprüfung
des Stoffwechselverhaltens von E. coli JM109 bezüglich der zu untersu-
chenden Öle wurde das Integral der Sauerstofftransferrate über der Zeit
bei jedem Versuch gebildet. Dieser stellt die gesamte, während der Fer-
mentation umgesetzte Sauerstoffmenge dar. Bei Vergleich des Sauerstoff-
umsatzes der Kulturen mit Ölzusatz lassen sich folgende Rückschlüsse
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ziehen: Die Abweichung der aufgenommenen Sauerstoffmenge bezogen
auf den Wert für ”ohne Ölzusatz” liegt für alle Versuche unter 5%. Bei
derartig geringer Abweichung der aufgenommenen Sauerstoffmenge lässt
sich schlussfolgern, dass das zugesetzte Öl nicht verstoffwechselt wurde.
Die hier genutze Methode kann daher zur Ermittlung des Einflusses einer
zweiten, organischen Flüssigphase auf den Stofftransport genutzt werden.
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Zur Beschreibung der verfahrenstechnischen Parameter beim Betrieb von
geschüttelten Reaktoren werden in diesem Kapitel zunächst die physico-
chemischen Eigenschaften des PVP Sulfitsystems als Modellflüssigkeit
charakterisiert. Diese fließen in die folgende Abhandlung über die ein-
zeln betrachteten Parameter ein. Neben der Diskussion von Alternativen
zur bestehenden Beschreibung der Hydrodynamik wird diese in kleinen
Schüttelkolben und Schikanekolben durch Messung des volumetrischen
Leistungseintrages untersucht. In Mikrotiterplatten wird dazu die Lage
und Form der Flüssigkeitssichel herangezogen. Neben Newton’schen Flüs-
sigkeiten mit konstanter Viskosität werden auch solche mit scherratenab-
hängiger Viskosität wegen ihrer Bedeutung für hochviskose Fermentati-
onsprozesse betrachtet. Nach Charakterisierung der hydromechanischen
Belastung in Schüttelkolben und deren mathematischen Beschreibung
schließen sich Untersuchungen über die Beeinflussung des Stoffübergan-
ges in Schüttelkolben und Mikrotiterplatten durch Viskosität sowie eine
zweite, organische Flüssigphase an.
5.1. Charakterisierung des PVP Sulfitsystems
Bei den Untersuchungen zur Hydrodynamik und zum Stoffübergang in
geschüttelten Reaktoren bei Newton’scher Flüssigkeitsviskosität wurde
das in Kap. 3.6.3.1, S. 60 beschriebene PVP Sulfitsystem eingesetzt. Das
darin enthaltene Sulfit (SO2−3 ) dient bei Anwendung der Suliftoxidati-
onsmethode als Sauerstoffverbraucher (vgl. Kap. 2.3.3, S. 34). Bei den
Arbeiten zur Hydrodynamik ist diese Eigenschaft nicht notwendig. Um
die Handhabung zu erleichtern wurde statt Natriumsulfit die nicht reak-
tive Form Natriumsulfat verwendet. Dieses modifizierte Stoffsystem wird
im Folgenden als Sulfatsystem bezeichnet. Beide Stoffsysteme werden in
diesem Kapitel hinsichtlich ihrer Stoffeigenschaften charakterisiert.
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Abbildung 5.1.: Fließeigenschaften nach dem Ostwald - deWaele-Gesetz
für wässrige PVP-Lösungen mit verschiedenen Salzkonzentrationen: VE-
Wasser, Sulfitsystem 0,5M und Sulfatsystem 0,5M. OTR-Messung: Sulfitver-
such nach Kap. 3.6, S. 56ff. Die gestrichelte Linien stellen die Anpassungen
nach den Gln 5.1 und 5.2 dar.
5.1.1. Viskosität
Zur Charakterisierung der Viskosität der eingesetzten Sulfitsysteme wur-
de von jedem Ansatz die Viskosität in Abhängigkeit der Scherrate ge-
messen (vgl. Kap. 3.7.1, S. 66). Aus den Viskositätskurven wurden die
Parameter des Ostwald - deWaele Gesetzes (Konsistenzfaktor K und
Fließindex m, vgl. Gl. 2.23, S. 14) an die Messwerte angepasst. Bei der
Herstellung ist zu beachten, dass die Viskosität einer frische angesetz-
ten PVP Lösung innerhalb der ersten 24 h noch etwas ansteigt. Danach
bleibt die Viskosität mit Änderung von  8mPa·s über mehrere Monate
stabil (Ergebnisse nicht dargestellt).
Abb. 5.1 zeigt den Konsistenzfaktor und Fließindex für verschiedene An-
sätze wässriger PVP-Lösungen mit verschiedenen Salzkonzentrationen.
Für das PVP Sulfitsystem, wie es zur Messung der Sauerstofftransferka-
pazität (vgl. Kap. 3.6, S. 56ff) eingesetzt wird, ist zunächst zu sehen, dass
der die Ausprägung der strukturviskosen Fließeigenschaften beschreiben-
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de Fließindex m (•,◦) bei geringen PVP-Konzentrationen den Wert 1
annimmt. Mit steigender PVP-Konzentration sinkt der Fließindex dann
leicht ab, um bei einer sehr großen PVP-Konzentration von 120 gL einen
Wert von ca. 0,86 anzunehmen. Diese Zahlen belegen die Vermutung über
die nahe-Newton’schen Fließeigenschaften niedrig konzentrierter, wässri-
ger PVP-Lösungen [Lotter, 2003]. Mit steigender PVP-Konzentration
ist die strukturviskose Fließeigenschaft zunehmend stärker ausgebildet,
wobei allerdings der Fließindex von m=0,86 noch eine relativ geringe
Ausprägung dieser Eigenschaft darstellt. Der Konsistenzfaktor (, )
steigt mit steigender PVP-Konzentration, was die Zunahme der Viskosi-
tät verdeutlicht. Die Viskositätsmessungen vor und nach einer OTRmax-
Messungen (vgl. Kap. 3.6, S. 56ff) zeigen keinen systematischen Unter-
schied in den Kenngrößen K und m. Es wird daher als legitim angese-
hen, während der OTRmax-Messung von konstanten Stoffeigenschaften
hinsichtlich der Viskosität auszugehen.
Die Viskositätsmessungen mit Natriumsulfit und Natriumsulfat (,)
ergeben praktisch gleiche Werte für K und für m. Bei gleicher PVP
Konzentration ist daher bei Untersuchung der Hydrodynamik (vgl. Kap.
5.2, S. 105ff) von der gleichen Viskosität auszugehen, wie bei der Cha-
rakterisierung des Stoffüberganges.
Abb. 5.1 zeigt außerdem die Fließcharakteristika von PVP Lösungen in
reinem VE-Wasser (∗,×). Hier ist zu sehen, dass die Werte sowohl für den
Konsistenzfaktor als auch für den Fließindex bei niedrigen PVP Konzen-
trationen (cPV P  40 gL ) gleich denen mit Salzzusatz sind. Bei größeren
PVP Konzentrationen ist der Konsistenzfaktor K dagegen niedriger und
der Fließindex m höher als bei Salzzusatz. Dies bedeutet dass offenbar
der Zusatz von Salzen bei gleicher PVP Konzentration die Viskosität der
PVP-Lösungen anhebt und die strukturviskosen Fließeigenschaften ver-
stärkt.
Ohne Berücksichtigung der in reinem VE-Wasser gemessenen Werte kön-
nen die Parameter des Ostwald - deWaele-Ansatzes in Abhängigkeit
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der PVP-Konzentration wie folgt empirisch korreliert werden:
K = 1 + 0,2 · cPV P + 3,47× 10−6 · c4PV P (5.1)
m = 1− 1× 10−5 · c2,1PV P (5.2)
cPV P PVP Konzentration [ gL ]
Die Größen sind mit den folgenden Dimensionen behaftet: [K] = mPa·sm,
[m] = 1, [cPV P ] = gL . Abb. 5.1 zeigt diese Fuktionenen als gestrichelte Li-
nien.
5.1.2. Sauerstofflöslichkeit
Zur Bestimmung der Gelöstsauerstoffkonzentration im 0,35M Sulfatsys-
tem mit Zugabe von PVP (vgl. Kap. 3.6.3.1, S. 60 und Kap. 3.7.3, S. 68)
wurde die in Kap. 3.7.3, S. 68ff beschriebene Methode nach Winkler
angewendet. Mit Hilfe der Gl. 2.51, S. 37 lässt sich aus dieser Konzen-
tration die Sauerstofflöslichkeit berechnen.
Abb. 5.2 zeigt die Sauerstofflöslichkeit im 0,35M Sulfatsystem bei un-
terschiedlichen PVP-Konzentrationen. Neben den Absolutwerten ist der
prozentuale Unterschied zur Sauerstofflöslichkeit des Sulfatsystems ohne
PVP Zugabe dargestellt. Die Sauerstofflöslichkeit sinkt mit steigender
PVP Konzentration ungefähr linear ab und liegt bei einer Konzentration
von 60 gL ca. 35% unter dem Wert für das reine Sulfatsystem ohne PVP.
Abb. 5.2 zeigt außerdem die Ergebnisse von Graham [1987], der die
Sauerstofflöslichkeit in nicht näher spezifizierten Salinen untersuchte. Die
Sauerstofflöslichkeit ohne PVP zeigt, dass die Ionenstärke der untersuch-
ten Salzlösung niedriger sein muss als in dieser Arbeit. Der qualitative
Vergleich mit diesen Literaturdaten bestätigt jedoch das Absinken der
Sauerstofflöslichkeit mit steigender PVP Konzentration.
Bei Anwendung der hier vorgestellten Messwerte auf Reaktionen, die
bei anderer Temperatur durchgeführt werden, wird angenommen, dass
die relative Abnahme der Messwerte auf andere Reaktionsbedingungen
(Temperatur, Ionenstärke) übertragbar ist.An die in Abb. 5.2 dargestell-
ten Messwerte der Sauerstofflöslichkeit wurde folgende Korrelationsglei-
chung angepasst.
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Abbildung 5.2.: Sauerstofflöslichkeit im Sulfatsystem 0,35M bei unterschied-
lichen PVP-Konzentrationen. Temperatur ϑ=30◦, Messung nach Kap. 3.7.3, S.
68ff, Berechnung bei einem Gesamtdruck von pabs =0,96 bar. Die Fehlerbalken
geben die Fehlerbreite in der Sauerstofflöslichkeit an, wenn der Gesamtdruck
um ± 5% schwankt.
LmitPV PO2 = L
ohnePV P
O2 − 4,57×10−6 · cPV P (5.3)
Die Größen sind mit den folgenden Einheiten behaftet: [LO2 ] = molL·bar ,
[cPV P ] = gL .
5.1.3. Diffusionskoeffizient für Sauerstoff
Über den Diffusionskoeffizienten von Sauerstoff in wässriger Lösung von
PVP existieren keinerlei Angaben in der Literatur. Lediglich in einer
Diplomarbeit [Mikolajek, 2005] wird für das Sulfitsystem 0,35M mit
einem Gehalt von PVP - Luviskol K60 (BASF AG, Ludwigshafen) von
3,4 gL bei einer Temperatur von ϑ=30
◦ ein Wert von DO2=4,14×10−9m
2
s
angegeben. Dieser ist jedoch aufgrund der eingesetzten Messmethode
stark mit Unsicherheiten behaftet und daher lediglich als Anhaltspunkt
zu betrachten. Im Vergleich zum Diffusionskoeffizienten von Sauerstoff in
reiner Sulfitlösung von DO2=2,63×10−9m
2
s [Akita, 1981] bedeutet dies
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einen Anstieg des Diffusionskoeffizienten bei Zugabe von PVP um Fak-
tor 1,6. Da die Messung dieser Stoffeigenschaft sehr aufwändig und mit
großen Unsicherheiten behaftet ist, wurde für abschätzende Berechnun-
gen dieser Arbeit der Wert von Mikolajek [2005] verwendet.
5.1.4. Dichte und Oberflächenspannung
Abbildung 5.3.: Oberflächenspannung (nach Kap. 3.7.2, S. 67) und Dichte
des 0,35M Sulfatsystems bei unterschiedlichen PVP-Konzentrationen.
Abb. 5.3 zeigt die durch Wiegen eines geeichten Volumens bestimmte
Dichte in Abhängigkeit der PVP Konzentration. Darin ist zu sehen, dass
die Dichte nur geringfügig von 1035 kgm3 auf 1065
kg
m3 ansteigt.
Abb. 5.3 zeigt außerdem die Oberflächenspannung, die nach Kap. 3.7.2,
S. 67 bei zwei PVP Konzentrationen (10 gL und 75
g
L ) gemessen wurde.
Für alle anderen Konzentrationen wurde eine lineare Anpassung an die-
se beiden Punkte verwendet.
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5.2. Hydrodynamik in schikanelosen
Schüttelkolben
Zur Hydrodynamik in schikanelosen Schüttelkolben bestehen mit den
Arbeiten von Büchs et al. [2000a,b, 2001, 2007], Lotter [2003] und
Sumino et al. [1972] eine umfangreiche Beschreibung dieses Reaktor-
typs (vgl. Kap. 2.1.2, S. 11ff). Die vorliegende Datenlage wird unter dem
Aspekt der Miniaturisierung mit Untersuchungen zu kleinen Schüttel-
kolben bei erhöhter Viskosität ausgeweitet. Neben der Integration der
neuen Messdaten in die bestehende Datenmenge und der sich daraus er-
gebenden neuen Erkenntnisse wird eine Beschreibung in Form der in Kap.
2.1.2.2, S. 13ff definierten, alternativen Reynoldszahl ReV diskutiert. Der
Ausarbeitung der charakteristischen Länge obere Flüssigkeitshöhe folgt
die dimensionslose Beschreibung aller bis heute vorliegenden Ergebnisse
zum volumetrischen Leistungseintrag. Bei kleinen Schüttelkolben und er-
höhter Viskosität werden besondere Aspekte aufgezeigt und für die Aus-
legung von Betriebsbedingungen bei strukturviskosen Flüssigkeiten eine
Beschreibung der Scherrate in schikanelosen Schüttelkolben entwickelt.
5.2.1. Flüssigkeitshöhe
Die Hydrodynamik im Schüttelkolben ist eng mit der Flüssigkeitsvertei-
lung verbunden [Büchs et al., 2007]. Dabei stellt die obere Flüssig-
keitshöhe eine charakteristische Länge dar, für deren Beschreibung ein
von Büchs et al. [2007] entwickeltes physikalisches Modell zur Verfü-
gung steht. Maier und Büchs [2001] zeigten, dass mit diesem Modell
die Flüssigkeitshöhen im schikanelosen Schüttelkolben bei wasserähnli-
cher Viskosität gut wiedergegeben werden. Um die obere Flüssigkeits-
höhe in schikanelosen Schüttelkolben (vgl. Kap. 3.1.1, S. 42) für weitere
Berechnungen als charakteristische Länge leichter als durch eine aufwän-
dige Simulation zugänglich zu machen, wurde diese durch eine empirische
Gleichung auf Basis der Betriebsparameter dargestellt. Dazu wurden die
Exponenten eines einfachen, faktoriellen Ansatzes an Datenpunkte ange-
passt, die durch das Modell nach Büchs et al. [2007] berechnet wurden.
Dabei sind zwei Bereiche zu differenzieren, in denen ein grundsätzlicher
Unterschied der Verhältnisse zu erwarten ist. Dies ist zum einen der Be-
reich bei niedriger Zentrifugalbeschleunigung, in dem sich die Flüssig-
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keitsmasse hauptsächlich am Kolbenboden bewegt und sich bei steigen-
der Zentrifugalbeschleunigung mehr und mehr aufstellt. Zum anderen der
Bereich bei größerer Zentrifugalbeschleunigung, in dem die Flüssigkeits-
masse eine ausgebildete Sichelform bildet (vgl. Abb. 2.3, S. 11), welche
die Form nur noch in geringem Maße ändert. Nach Büchs et al. [2000b]
lassen sich diese beiden Zustände durch die Bedingung Fra > 0,4 für den
letzteren Bereich abtrennen. Die resultieren Gleichungen lauten:
Fra ≤ 0,4 : hof = 1,31 · d0,280 · d0,02 · n0,9 · V 0,35L (5.4)
Fra > 0,4 : hof = 1,11 · d0,180 · d−0,11 · n0,44 · V 0,34L (5.5)
Die Größen sind mit den folgenden Einheiten behaftet:
[hof ] =m, [d0] =m, [d] =m, [n] =
1
s , [VL] =m
3.
Abb. 5.4 a vergleicht die empirischen Gleichungen 5.4 und 5.5 mit dem
Modell nach Büchs et al. [2007]. Abweichungen von max. 10% zeigen
ein gute Anwendbarkeit der empirischen Korrelationsgleichung für die
durch das physikalische Modell nach Büchs et al. [2007] berechnete
obere Flüssigkeitshöhe bei wasserähnlicher Viskosität.
Bei Verwendung der oberen Flüssigkeitshöhe für hydromechanische Be-
rechnungen schlagen Maier [2002] näherungsweise die Kubikwurzel des
Füllvolumens als charakteristische Länge vor. Abb. 5.4 b stellt diese auf
der y -Achse über der x -Achse als obere Flüssigkeitshöhe nach dem
physikalischen Modell nach Büchs et al. [2007] dar. Die Abbildung
verdeutlicht, dass V 1/3L zwar als charakteristische Länge einen mittleren
Wert bei der Kombination der Betriebsbedingungen (Schüttelfrequenz,
Schütteldurchmesser, Kolbengröße) bei dem jeweiligen Füllvolumen wie-
dergibt. Die Streuung ist jedoch beträchtlich. So wird die Schwapphö-
he durch Verwendung von V 1/3L als charakteristischen Durchmesser bei
kleinen Flüssigkeitshöhen bis zu Faktor 3 überschätzt und bei großen
Flüssigkeitshöhen bis zu Faktor 2 unterschätzt. Die Verwendung der Gln
5.4 und 5.5 zur Beschreibung der oberen Flüssigkeitshöhe ist demnach
vorzuziehen.
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Abbildung 5.4.: Obere Flüssigkeitshöhe hof berechnet mit dem physikalischen
Modell nach Büchs et al. [2007] für geschüttelte Erlenmeyerkolben bei ver-
nachlässigter Viskosität, im Vergleich zu a) den empirischen Gleichungen 5.4
und 5.5 und b) der Kubikwurzel des Füllvolumens nach Maier [2002].
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5.2.2. Volumetrischer Leistungseintrag
Nach Büchs et al. [2000a] spielt der volumetrische Leistungseintrag in
der Fermentationstechnik eine entscheidende Rolle bei der Prozessaus-
legung für aerobe Kulturen. Es ist einer der Schlüsselparameter bei der
Charakterisierung und dem Scale-up [Sumino et al., 1972]. Im Folgen-
den wird der volumetrische Leistungseintrag in Schüttelkolben charakte-
risiert, um Rückschlüsse auf den hydrodynamischen Zustand zu ziehen,
bei dem das Außer-Phase Phänomen (vgl. Kap. 2.1.2.4, S. 15) von be-
sonderer Bedeutung ist.
5.2.2.1. Dimensionslose Beschreibung
Für den Leistungseintrag in Schüttelkolben leiteten Büchs et al. [2000a]
an Hand einer physikalischen Betrachtung die dimensionslose Beschrei-
bung in der Form Ne′ = f(Re) her, welche nach Kap. 2.1.2.1, S. 11 die
Betriebsparameter d,n,VL,η berücksichtigt. Andererseits geht eine formal
dimensionsanalytische Betrachtung von einer vollständigen Liste der Ein-
flussgrössen aus. Sie enthält ausserdem den Schütteldurchmesser, sowie
die Erdbeschleunigung und die Grenzflächenspannung:
P = f(d0,d,n,VL,g,ν,σ) (5.6)
Büchs et al. [2000a] zeigten allerdings, dass die Oberflächenspannung
keinen Einfluss auf den Leistungseintrag im Schüttelkolben hat. Die Ober-
flächenspannung σ ist daher von der Liste der Einflussgrössen zu strei-
chen. Mit Hilfe der Dimensionsanalyse und der theoretischen Betrach-
tung zum Eintrag der Leistung nach Büchs et al. [2000a] (vgl. Kap.
2.1.2.1, S. 11) lässt sich die Liste nach Gl. 5.6 analog zu den Betrachtun-
gen von Rushton et al. [1950a] (vgl.Kap. 2.1.1.1, S. 5ff) von 7 Para-
metern auf 4 dimensionslose Kennzahlen reduzieren. Es entsteht ein dem
Rührreaktor ähnlicher Zusammenhang (vgl. Kap. 2.1.1.1, S. 5ff), wobei
die Kennzahlen für Schüttelkolben nach Kap. 2.1.2.1, S. 11 definiert sind:
Ne = f(Re,Fra,
V
1/3
L
d
) (5.7)
Wird nach Büchs et al. [2000b] die Newtonzahl Ne mit der geome-
trischen Kennzahl V
1/3
L
d kombiniert (s. Gl. 2.17, S. 12), resultiert der
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Abbildung 5.5.:Vergleich des volumetrischen Leistungseintrages bei verschie-
denen Schütteldurchmessern und ansonsten gleichen Betriebsbedingungen in
schikanelosen 250mL Schüttelkolben mit Füllvolumina von 10-50mL, sofern
nicht anders angegeben, und Schüttelfrequenz 80-400 rpm.
Ausdruck mit der modifizierten Newtonzahl
Ne′ = f(Re,Fra) (5.8)
Zum Einfluss des in der Froudezahl enthaltenen Schütteldurchmessers
konnten Büchs et al. [2000a] für niedrige Viskosität (η ≈ 1mPa·s) zei-
gen, dass dieser keinen Einfluss auf den Leistungseintrag hat. Zur Unter-
suchung der Verhältnisse bei höheren Viskositäten zeigt Abb. 5.5 den vo-
lumetrischen Leistungseintrag im schikanelosen 250mL Kolben bei Vis-
kositäten von 1-100mPa·s und Füllvolumina von 10-50mL. Die Ergeb-
nisse bei verschiedenen Schütteldurchmessern sind gegen die bei einem
Schütteldurchmesser von 50mm und sonst gleichen Betriebsbedingungen
aufgetragen. Der Phasenzustand jedes Datenpunktes wurde mit Hilfe der
Phasenzahl nach Gl. 2.28, S. 18 bestimmt. In-Phase Punkte (Ph > 1,26
[Büchs et al., 2000b]) sind mit ausgefüllten Symbolen dargestellt und
Außer-Phase Punkte (Ph < 1,26) als offene Symbole.
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Tabelle 5.1.: Übersicht über die Datenlage zum volumetrischen Leistungs-
eintrag in schikanelosen Schüttelkolben. *: nicht in Büchs et al. [2000b]
oder Lotter [2003] enthaltene Kombination von Betriebsbedingungen (Kol-
bennennvolumen VK , Füllgrad VLVK , Schütteldurchmesser d0, Schüttelfrequenz
n, Viskosität η).
VK VL/VK d0 n η
[ mL] [%] [mm] [rpm] [mPa·s]
Büchs et al.
[2000b]
100 -
2000
4 - 20 25, 50 80 -
400
0,9 -
200
Lotter [2003] 25 -
5000
4 - 20 12,5 -
100
80 -
400
1 - 600
eigene Arbeiten* 25 -
250
2 - 40 25 - 70 20 -
600
1 - 160
Der Vergleich des volumetrischen Leistungseintrages bei verschiedenen
Schütteldurchmessern zeigt, dass alle In-Phase Punkte auf der Paritylinie
liegen. Kleinere Abweichungen bei dem Schütteldurchmesser von 25mm,
einer Viskosität von 16 und 30mPa·s und Füllvolumina von > 10mL
werden dem Einsetzen des Außer-Phase Zustandes bei Ph ≈ 1,26 zuge-
ordnet. Die Reduktion des Leistungseintrages im Außer-Phase Zustand
(vgl. Kap. 2.1.2.4, S. 15) wird durch das Abfallen der Datenpunkte bei
dem kleinen Schütteldurchmesser von 25mm, kleinen Füllvolumina von
10mL und relativ großen Viskositäten bei 16-30mPa·s verdeutlicht. Diese
Betrachtung zeigt, dass der Schütteldurchmesser auch bei höherer Visko-
sität keinen Einfluss auf den volumetrischen Leistungseintrag hat, solange
die Flüssigkeitsbewegung in-Phase ist. Zusammenfassend darf der oben
angegebene dimensionslose Zusammenhang für den Leistungseintrag im
Schüttelkolben (Gl. 5.8) im In-Phase Zustand auf die von Büchs et al.
[2000b] beschriebene Form Ne′ = f(Re) reduziert werden.
5.2.2.2. Betrachtung der Beziehung Ne’=f(Re)
Der in Büchs et al. [2000b] dargestellte Datensatz zum volumetrischen
Leistungseintrag in schikanelosen Schüttelkolben wurde durch Lotter
[2003] beträchtlich erweitert. Außerdem sind im Rahmen dieser Arbeit
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weitere Messpunkte hinzugekommen, die im Rahmen einer Untersuchung
von Schüttelkolben mit kleinem Nennvolumen gesondert in Kap. 5.2.4, S.
116ff dargestellt werden. Tab. 5.1 zeigt eine Zusammenstellung der bis-
lang untersuchten Betriebsbedingungen. Anhand dieses erweiterten Da-
tensatzes lässt sich im Folgenden der von Büchs et al. [2000b] angege-
bene dimensionslose Zusammenhang nach Gl. 2.19, S. 13 überprüfen.
Abbildung 5.6.: Dimensionslose Leistung in schikanelosen Schüttelkolben als
modifizierte Newtonzahl Ne′ (Gl. 2.17, S. 12) in Abhängigkeit der Reynoldszahl
(Gl. 2.16, S. 12) für Messungen mit Newton’schen Flüssigkeiten verschieden
hoher Viskosität (VE-Wasser und wässrige PVP-Lösungen). Eigene Messungen
in kleine Schüttelkolben mit VK ≤ 250mL, vgl. Tab. 5.1, S. 110, Fra > 0,4.
Anpassung von Ne’=f(Re) an die erweiterte Datenlage Abb. 5.6 zeigt
die in dieser Arbeit vermessenen kleinen Schüttelkolben mit Kolbennenn-
volumina von ≤ 250mL und sonstigen Betriebsbedingungen nach Tab.
5.1, S. 110. In dieser Abbildung ist zu sehen, dass alle Messdaten, wie
von Büchs et al. [2000b] beschrieben, eine obere Grenze bilden, wel-
che fast kein Datenpunkt nach oben hin überschreitet. Einzelne Daten-
punkte, die deutlich größere Ne′ - Zahlen im Vergleich zur Mehrheit der
Datenpunkte einnehmen, können als Ausreißer, die bei sehr kleinen Füll-
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volumina auftreten, identifiziert werden. Die obere Grenze wird mit Hilfe
einer Polynomfunktion (s. Gl. 2.19, S. 13) beschrieben, und ist in Abb.
5.7 als dicke, durchgezogene Linie dargestellt. Gleichzeitig ist die von
Lotter [2003] angegebene Funktion (Gl. 2.20) als dünne Linie einge-
zeichnet. Beide Funktionen unterscheiden sich nur geringfügig, wobei die
Funktion nach Lotter [2003] bei kleinen Reynoldszahlen ≤ 500 etwas
tiefer als Obergrenze der neuen Messdaten liegt. Diese wird allerdings
durch die Gleichung nach Büchs et al. [2000b] gut wiedergegeben.
Diese Betrachtung zeigt, dass der Leistungseintrag auch bei kleinen Re -
Zahlen, d.h. in kleinen Schüttelkolben und bei hoher Viskosität durch
die Gleichung Gl. 2.19, S. 13 nach Büchs et al. [2000b] dimensionslos
beschrieben werden kann.
Abbildung 5.7.: Dimensionslose Leistung in schikanelosen Schüttelkolben als
modifizierte Newtonzahl Ne′ (Gl. 2.17, S. 12) in Abhängigkeit der Reynoldszahl
(Gl. 2.16, S. 12) für Messungen mit Newton’schen Flüssigkeiten verschieden
hoher Viskosität (VE-Wasser und wässrige PVP-Lösungen). Alle Datenpunkte
nach Tab. 5.1, S. 110 mit Fra > 0,4, insgesamt 6894 Punkte.
Abb. 5.7 zeigt den vollständigen Datensatz nach Tab. 5.1 für Flüssigkei-
ten mit Newton’scher Viskosität in dimensionsloser Form. Diese decken
nunmehr den gesamten für die Praxis relevanten Bereich von Betrieb-
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Abbildung 5.8.: Dimensionslose Leistung in schikanelosen Schüttelkolben als
modifizierte Newtonzahl Ne′ (Gl. 2.17, S. 12) in Abhängigkeit der modifizierten
Reynoldszahl (Gl. 2.22, S. 14) für Messungen mit Newton’schen Flüssigkeiten
verschieden hoher Viskosität (VE-Wasser und wässrige PVP-Lösungen). Alle
Datenpunkte nach Tab. 5.1, S. 110 mit Fra > 0,4, insgesamt 6894 Punkte.
Berechnung der Reynoldszahl ReV nach Gl. 2.22, S. 14.
spunkten ab. Die Abbildung zeigt, dass die obere Grenze aller bislang vor-
liegenden Datenpunkte durch die Gleichung von Büchs et al. [2000b]
(Gl. 2.19) beschrieben werden kann.
Gegenüberstellung von Re und ReV Abb. 5.8 zeigt zum Vergleich die
Auftragung der gleichen Daten über der nach Kap. 2.1.2.2, S. 13 modi-
fizierten Reynoldszahl ReV (Gl. 2.22, S. 14). Gegenüber der Auftragung
in Abb. 5.7 ist kein signifikanter Unterschied der Messdatenanordnung
zu erkennen. Die von Büchs et al. [2000b] beschriebene Grenze, wel-
che kein Datenpunkt nach oben hin überschreitet, ist dabei auch bei
der neuen ReV - Zahl zu erkennen. Die ReV - Zahlen für die dargestellten
Messpunkte sind allerdings deutlich kleiner als die Re - Zahlen. Dies lässt
sich anhand der Definitionen der beiden Kennzahlen (Gl. 2.16, S. 12 und
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Gl. 2.22, S. 14) nachvollziehen:
ReV
Re
=
V
1/3
L
d
(5.9)
Aus den Extremen der untersuchten Füllvolumina und maximalen Kol-
beninnendurchmesser nach Tab. 5.1 ergibt sich das Verhältnis V
1/3
L
d ≈
0,2-0,6, welches den Unterschied zwischen ReV und Re wiederspiegelt.
Die Änderung der konkreten Zahlenwerte hat jedoch keine physikalische
Bedeutung, da es sich mit der ReV - Zahl lediglich um eine andere Be-
schreibung des gleichen physikalischen Vorganges handelt.
Zur dimensionslosen Beschreibung in Form des in Kap. 2.1.2.1, S. 13 dis-
kutierten Polynoms mit den verschiedenen Exponenten über der Reynolds-
zahl lassen sich die Datenpunkte bei Auftragung über der ReV - Zahl mit
folgender an die Messpunkte angepasster Korrelation beschreiben:
Ne′ = 20 ·Re−1V + 15 ·Re−0,6V + 1,5 ·Re−0,2V (5.10)
Zusammenfassend ist die Darstellung der dimensionslosen Leistung über
beiden Re als äquivalent zu betrachten und es besteht keine Abhängig-
keit von der geometrischen Kennzahl V
1/3
L
d .
5.2.3. Phasenzustand
Bei der Auslegung von Betriebsbedingungen für Schüttelkolbenfermenta-
tionen dient die dimensionslose Phasenzahl nach Büchs et al. [2000b]
der a priori Unterscheidung von günstigen In-Phase Zuständen von un-
günstigen Außer-Phase Zuständen (vgl. Kap. 2.1.2.4, S. 15). Aufgrund
der im vorhergehenden Abschnitt beschriebenen erweiterten Datenlage
für schikanelose Schüttelkolben ist eine Überprüfung dieser Phasenzahl
notwendig. Dazu wird das von Büchs et al. [2000b] beschriebene und
in Kap. 2.1.2.4, S. 15ff dargestellte Vorgehen angewendet.
Der Außer-Phase Zustand ist mit einer signifikanten Abnahme im Leis-
tungseintrag verbunden (vgl. Kap. 2.1.2.4, S. 15). Diese Eigenschaft lässt
sich zur Unterscheidung des günstigen In-Phase vom ungünstigen Außer-
Phase Zustand heranziehen. Dazu definieren Büchs et al. [2000b] eine
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”untere Grenzkurve” Ne′trans = f(Re), welche einer 10%igen Abwei-
chung der Ne′ - Zahl nach unten entspricht. Damit befinden sich unter
Berücksichtigung der Korrelationen Gl. 2.19 bzw. der Gl. 5.10 alle Da-
tenpunkte mit Ne′ > Ne′trans im In-Phase Zustand.
Abbildung 5.9.: Unterscheidung von günstigen In-Phase Zuständen mit
Ne′ > Ne′trans von ungünstigen Außer-Phase Zuständen mit Ne′ < Ne′trans
mit Hilfe des Geometrischen Faktors GR nach Gl. 2.25, S. 16 und der Film-
reynoldszahl Ref nach Gl. 2.26 mit Re nach Gl. 2.16.
Abb. 5.9 zeigt analog zum Vorgehen nach Büchs et al. [2000b] den
Geometriefaktor GR über der Filmreynoldszahl Ref (Gl. 2.26, S. 16) für
alle Datenpunkte. Die sich nach dem oben beschriebenen Kriterium im
In-Phase Zustand (Ne′ > Ne′trans) mit befindlichen Datenpunkte sind in
Abb. 5.9 mit offenen Symbolen (◦) eingetragen. Die Außer-Phase Punkte
(Ne′ < Ne′trans) sind mit geschlossenen Symbolen (•) gekennzeichnet.
Dabei ist zu erkennen, dass sich die In-Phase Punkte überwiegend bei
großen Ref und kleinen GR befinden. Obwohl es deutliche Überschnei-
dungen von In-Phase und Außer-Phase Punkten gibt, lässt sich die von
Büchs et al. [2000b] vorgeschlagene Trennlinie nach Gl. 2.27, S. 18
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durch die Punkteschar ziehen. Der Bereich rechts unterhalb der Trenn-
linie stellt dabei den In-Phase Bereich dar und der Bereich links und
oberhalb der Trennlinie ist der Außer-Phase Bereich. Die Koeffizienten
der die Trennlinie beschreibenden Gleichung werden so angepasst, dass
die Zahl der auf der falschen Seite liegenden Punkte minimiert wird:
GR = 0,79 + 2,38 · log10(Ref ) (5.11)
Diese Gleichung ordnet 90% der Punkte zur richtigen Seite der Trenn-
linie zu. Dabei liegen mehr Außer-Phase Datenpunkte fälschlicherweise
auf der In-Phase Seite der Trennlinie, als umgekehrt. Der Ursache für
diesen Umstand wurde nicht nachgegangen.
Gleichung 5.11 wurde nunmehr an 6894 Datenpunkte angepasst, dabei
stammen 2143 aus Büchs et al. [2000b], 2822 aus Lotter [2003] und
1929 aus eigenen Messungen. Die Anpassung zeigt dabei genau die von
Büchs et al. [2000b] ermittelten Koeffizienten auf. Das bedeutet, dass
die aus dem oben angegebenen Zusammenhang abgeleitete Phasenzahl
Ph in der bisherigen Form nach Gl. 2.28, S. 18 auch bei kleinen, schi-
kanelosen Schüttelkolben bei hoher Viskosität gültig ist und zur a priori
Unterscheidung von günstigen von ungünstigen Betriebszuständen ge-
nutzt werden kann.
Zusammenfassend ist die bestehende Datenlage zum volumetrische Leis-
tungseintrag in schikanelosen Schüttelkolben durch Messungen bei klei-
nen Kolbennennvolumina und hohen Viskositäten zu kleinen Reynolds-
zahlen hin erweitert worden und deckt nunmehr eine weiten Bereich von
Betriebsbedingungen auch bei extremen Werten ab. Diese neuen Daten
lassen sich dimensionlos gut durch die bereits bekannten Gleichung nach
Büchs et al. [2000b] (Gl. 2.19, S. 13) beschreiben. Die Auftragung der
Ne′ - Zahl über der alternativ formulierten Reynoldszahl ReV zeigt eine
qualitativ kompaktere Darstellung der Datenpunkte.
5.2.4. Kleine, schikanelose Schüttelkolben
In der industriellen Praxis besteht beim Screening nach neuen oder ver-
besserten Stämmen und Medienkomponenten das Bestreben, möglichst
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viele Parallelversuche gleichzeitig durchzuführen. Dies führt wegen der
Möglichkeiten der Kosten- und Materialersparnis zwangsläufig auf die
Verkleinerung des Maßstabes. Neben dem Einsatz von Mikrotiterplatten
(s. Kap. 5.4, S. 144ff) besteht grundsätzlich die Möglichkeit, bei Verwen-
dung von Erlenmeyerkolben die Kolbengröße zu verkleinern. Die damit
einhergehende Platzeinsparung kann dazu genutzt werden, die Kolben-
anzahl auf einem Schütteltablar zu erhöhen.
Die Reduktion der Kolbengröße bringt weiterhin nachMaier und Büchs
[2001] eine Verbesserung der Sauerstoffversorgung, solange der relative
Füllgrad V 1/3L /d konstant bleibt. Außerdem ist nach Maier [2002] ein
Verbesserung des Phasenzustandes zu erwarten. Im folgenden Kapitel
wird daher der volumetrische Leistungseintrag bei erhöhten Viskositä-
ten speziell für kleine Schüttelkolben mit einem Kolbennennvolumen von
≤ 250mL zur Charakterisierung der Hydrodynamik untersucht.
5.2.4.1. Volumetrischer Leistungseintrag
Zur Betrachtung der hydrodynamischen Zustände, die bei Betrieb von
kleinen Schüttelkolben (VK ≤ 250mL) auftreten, wird der volumetri-
sche Leistungseintrag von Newton’sch viskosen PVP - Lösungen sowie des
Modellfluides MFII (vgl. Kap. 3.6.3, S. 59ff) in Abhängigkeit des Kol-
bennennvolumens bei sonst konstanten Betriebsbedingungen betrachtet.
Um bei dieser Untersuchung den Einfluss des möglicherweise vorliegen-
den Außer - Phase Zustandes auszuschließen, erfolgt zunächst eine Be-
trachtung bei einer relativ großen Schüttelfrequenz von 300 rpm, da nach
Kap. 2.1.2.4, S. 18 der In-Phase Zustand durch höhere Schüttelfrequen-
zen begünstigt wird. Danach folgt eine Betrachtung unter Reduktion der
Schüttelfrequenz auf 200 rpm.
Newton’sche Flüssigkeiten In Abb. 5.10 a ist der volumetrische Leis-
tungseintrag in Abhängigkeit des Kolbennennvolumens für verschieden
viskose Fluide bei zwei unterschiedlichen Schüttelfrequenzen und an-
sonsten gleichen Betriebsbedingungen dargestellt (Schütteldurchmesser
50mm, Füllgrad 10%). In Abb. 5.10 a ist zunächst beim größten Kolben-
nennvolumen von 250mL eine Zunahme des volumetrischen Leistungs-
eintrages bei einer Viskositätsteigerung von 1mPa·s auf 60mPa·s zu be-
obachten. Bei weiterer Viskositätssteigerung auf 80mPa·s und 100mPa·s
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Abbildung 5.10.:Volumetrischer Leistungseintrag in Schüttelkolben mit VE -
Wasser und bei Viskositätserhöhung durch Zugabe von PVP. Betriebsbedin-
gungen: d0 =50mm, VL/VK =10%. a) n=300 rpm; b) n=200 rpm
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steigt der volumetrische Leistungseintrages nicht weiter an, sondern ver-
bleibt auf konstantem Niveau. Das bedeutet, dass die Flüssigkeitsbewe-
gung bis zu einer Viskosität von 60mPa·s vollständig in-Phase verläuft
und mit weiter steigender Viskosität beginnt, in den Außer-Phase Zu-
stand überzugehen, was den bisherigen Erwartungen gemäß der Außer-
Phase Theorie nach Kap. 2.1.2.4, S. 15ff entspricht.
Mit sinkendem Kolbennennvolumen ist eine Abnahme des volumetri-
schen Leistungseintrages zu beobachten. Andererseits werden die Abstän-
de zwischen den Messwerten für 30mPa·s und den höheren Viskositäten
deutlich kleiner, was ein Verschieben des Phasenzustandes in Richtung
Außer - Phase mit sinkendem Kolbennennvolumen vermuten lässt. Diese
Beobachtung steht im Widerspruch zu der bisherigen Annahme, dass sich
der Phasenzustand mit sinkendem Kolbennennvolumen verbessert (vgl.
Kap. 2.1.2.4, S. 18).
Abb. 5.10 b stellt bei einem gegenüber Abb. 5.10 a unveränderten Füll-
grad (10%) und Schütteldurchmesser (50mm) den volumetrischen Leis-
tungseintrag bei einer auf 200 rpm reduzierten Schüttelfrequenz dar. Der
volumetrische Leistungseintrag ist aufgrund der niedrigeren Schüttelfre-
quenz erwartungsgemäß (vgl. Kap. 2.1.2.1, S. 11) niedriger. Die relative
Anordnung der Messpunkte für die Newton’schen Flüssigkeiten ist ge-
genüber der vorherigen Abbildung im Rahmen der Messgenauigkeit fast
unverändert, und bestätigt das oben beschriebene untypische Verhalten,
das in Kap. 5.2.4.2, S. 121 näher untersucht wird.
Strukturviskose Flüssigkeiten In Abb. 5.10 ist der volumenspezifische
Leistungseintrag für eine strukturviskose wässrige Xanthanlösung, 0,7 gL ,
aufgetragen. Bei der höheren Schüttelfrequenz von 300 rpm in Abb. 5.10 a
fällt auf, dass der volumetrische Leistungseintrag bei einem Kolbennenn-
volumen von 250mL zunächst zwischen den Werten von 30mPa·s und
60mPa·s liegt. Mit sinkendem Kolbennennvolumen nähert sich der Mess-
wert für diese Flüssigkeit zwar zunächst dem Messwert für 30mPa·s an,
fällt jedoch bis zu einem Kolbennennvolumen von 25mL deutlich weniger
stark ab.
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Bei der reduzierten Schüttelfrequenz von 200 rpm ist der volumetrische
Leistungseintrag der Xanthanlösung zunächst genauso groß wie bei einer
Viskosität von 30mPa·s. Bei Reduktion des Kolbennennvolumens sinkt
der volumetrische Leistungseintrag jedoch deutlich ab und fällt bei einem
Kolbennennvolumen von 25mL sogar unter das Niveau der wasserähnli-
chen Viskosität.
Dieses qualitativ unterschiedliche Verhalten lässt sich mit der scherra-
tenabhängigen Viskosität der Xanthanlösung erklären: Bei der größeren
Schüttelfrequenzen von 300 rpm ist die Flüssigkeitsbewegung stärker in -
Phase als bei der niedrigeren Schüttelfrequenz von 200 rpm. Dies wird
durch den vergleichsweise größeren Abstand zur Viskosität von 30mPa·s
in Abb. 5.10 a deutlich. Das weniger stark ausgeprägte Absinken des vo-
lumetrischen Leistungseintrages mit sinkendem Kolbennennvolumen bei
300 rpm ist vermutlich durch die Überlagerung zweier Phänomene zu
erklären: Wenn eine sinkende effektive Scherrate mit sinkendem Kolben-
nennvolumen zu einer steigenden Viskosität führen würde, würde sich
zunächst der volumetrische Leistungseintrag erhöhen (vgl. Gl. 2.16 bis
Gl. 2.18, S. 13). Gleichzeitig wird der hydrodynamische Zustand des Mo-
dellfluides durch die steigende Viskosität mehr Richtung Außer-Phase
Zustand verschoben (vgl. Kap. 2.1.2.4, S. 15). Dies würde sich durch
einen sinkenden volumetrischen Leistungseintrag bemerkbar machen, was
der Beobachtung bei den kleinen Kolbennennvolumina entspricht. Ein
Absinken der effektiven Scherrate wäre durch eine verringerte Umlaufge-
schwindigkeit der Flüssigkeit im Kolben zu erklären, die aus der durch das
verkleinerte Kolbennennvolumen verkleinerten Umlauflänge bei gleich-
bleibender Umlaufzeit (gleichbleibende Schüttelfrequenz) resultiert.
Bei Reduktion der Schüttelfrequenz auf 200 rpm (vgl. Abb. 5.10 b) ist
die Flüssigkeitsbewegung schon in Richtung Außer - Phase verschoben.
Der leistungseintragssteigernde Effekt der Viskositätssteigerung ist dann
gegenüber der Verschiebung Richtung Außer - Phase reduziert. In Folge
fällt der volumetrische Leistungseintrag besonders stark ab.
Diese Ergebnisse zum volumetrischen Leistungseintrag in kleinen Schüt-
telkolben deuten darauf hin, dass die Außer-Phase Theorie nach Kap.
2.1.2.4, S. 15ff bei diesen Kolbengrößen nicht den bisherigen Erwartun-
gen entspricht. Im folgenden Abschnitt wird dieser Umstand durch eine
Betrachtung der Ph - Zahl diskutiert.
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5.2.4.2. Phasenzahl
Nach der bisherigen Sichtweise der Außer - Phase Theorie (vgl. Kap.
2.1.2.4, S. 15) ist mit sinkender Kolbengröße eine Verbesserung des Pha-
senzustandes zu erwarten. Die im vorhergehenden Kapitel dargestellten
Ergebnisse deuten jedoch unter gewissen Bedingungen auf das Gegenteil
hin. Um diesem Umstand nachzugehen, wurde eine theoretische Betrach-
tung der Phasenzahl über den untersuchten Parameterbereich angestellt.
Abbildung 5.11.: Phasenzahl Ph nach Büchs et al. [2000b] in Abhän-
gigkeit des maximalen Kolbeninnendurchmessers, berechnet für verschiedene
Newton’sche Viskositäten und eine strukturviskose Flüssigkeit mit m=0,36;
K so angepasst, dass η(VK = 250mL)=45mPa·s nach Abb. 5.10 a. Die scher-
ratenabhängige Viskosität wurde abschätzungsweise mit η ∼ d−1 berücksich-
tigt. Füllgrad 10%, Schüttelfrequenz 300 rpm, Schütteldurchmesser 50mm und
Flüssigkeitsdichte ρ=1050 kg
m3
Newton’sche Flüssigkeiten In Abb. 5.11 ist die nach Gl. 2.28, S. 18
gerechnete Phasenzahl nach Büchs et al. [2000b] (Gl. 2.28, S. 18) in
Abhängigkeit des maximalen Kolbeninnendurchmessers bei einem Füll-
grad von 10% und verschiedenen, Newton’schen Viskositäten bei einer
Schüttelfrequenz von 300 rpm aufgetragen. Abb. 5.11 gibt das bekann-
te Absinken der Phasenzahl mit steigender Viskosität wieder (vgl. Kap.
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2.1.2.4, S. 15). Allerdings ist der kontinuierliche Anstieg der Phasen-
zahl mit sinkendem maximalen Kolbeninnendurchmesser und die damit
verbundene Verbesserung des Phasenzustandes nur bei der wasserähn-
lichen Viskosität von 1mPa·s zu beobachten. Bei Viskositätserhöhung
sind weitere Effekte zu beobachten. Bei einer Viskosität von 30mPa·s
steigt die Phasenzahl mit sinkender Kolbengröße nur schwach an. Bei
einem maximalen Kolbeninnendurchmesser von ca. 40mm (entspricht
einem Kolbennennvolumen von 25mL) wird ein Maximum erreicht und
bei weiterer Reduktion der Kolbengröße nimmt die Phasenzahl ab, der
Phasenzustand verschlechtert sich folglich. Mit steigender Viskosität ver-
schiebt sich das Maximum der Phasenzahl allerdings hin zu größeren
Kolbengrößen und fällt dann auch bei Kolbengrößen von ≥ 50mL mit
abnehmendem maximalen Kolbeninnendurchmesser ab.
Die in Abb. 5.11 dargestellten Rechnungen machen deutlich, dass bei
erhöhter Viskosität eine Verkleinerung der Kolbengröße keine Verbesse-
rung des Phasenzustandes bewirkt. Je nach Kombination von Viskosität
und den anderen Betriebsbedingungen (Füllgrad, Schütteldurchmesser,
Schüttelfrequenz) kann sich der Phasenzustand in schikanelosen Schüt-
telkolben sogar deutlich verschlechtern. Diese bisher noch nicht formu-
lierte Erkenntnis zeigt andererseits, dass die von Büchs et al. [2000b]
theoretisch entwickelte Phasenzahl den Phasenzustand im geschüttelten
Erlenmeyerkolben bei allen Betriebsparametern gut beschreiben kann.
Strukturviskose Flüssigkeiten Die vorangegangene Betrachtung behan-
delte zunächst den Phasenzustand bei Newton’scher Viskosität. Um den
Einfluß der Strukturviskosität zu untersuchen, wurde bei Berechnung der
Phasenzahl die Scherratenabhängigkeit der Viskosität nach Gl. 2.23, S.
14 mit dem maximalen Kolbeninnendurchmesser gekoppelt. Dazu wurde
abschätzungsweise η ∼ d−1 angenommen. Diese Proportionalität folgt
näherungsweise aus dem in [Lotter, 2003] aufgestellten Modell für die
effektive Scherrate in Schüttelkolben (vgl. Kap. 2.1.2.3, S. 14). Weiterhin
wurde als Berechnungsgrundlage eine Viskosität bei einem Kolbennenn-
volumen von 250mL von 45mPa·s angenommen. Diese folgt aus dem
volumetrischen Leistungseintrag für das Modellfluid (vgl. Abb. 5.10 a)
zwischen dem der Viskositäten von 30mPa·s und 60mPa·s.
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In Abb. 5.11 ist die Abhängigkeit der Phasenzahl vom maximalen Kol-
beninnendurchmesser für eine strukturvikose Flüssigkeit wie oben be-
schrieben dargestellt. Wegen der getroffenen Annahmen kommt dieser
Betrachtung allerdings nur qualitativer Charakter zu. Es ist deutlich zu
erkennen, dass die Phasenzahl für strukturviskoses Fließverhalten mit
sinkendem Kolbennennvolumen kaum ansteigt und nach Durchschreiten
des Maximums wesentlich stärker abfällt, als dies bei Newton’schen Vis-
kositäten der Fall ist.
Zusammenfassend lässt sich festhalten, dass beim Betrieb kleiner Schüt-
telkolben mit VK ≤ 250mL eine Reduzierung der Kolbengrösse bei sonst
gleichen Betriebsbedingungen bei Medien mit erhöhter Viskosität keinen
Vorteil bezüglich des Phasenzustandes bringt. Bei Fermentationen, in de-
nen filamentöse Mikroorganismen genutzt werden oder in denen Biopo-
lymere produziert werden ist also eine genaue Auslegung der Betriebsbe-
dingungen erforderlich. Es existiert offenbar eine ideale Kolbengröße, die
von der zu erwartenden Viskosität und möglichen technischen Randbe-
dingungen, wie z.B. Schütteldurchmesser oder Schüttelfrequenz abhängt.
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5.2.5. Effektive Scherrate
Zur Berechnung der Re - Zahl, des Leistungseintrages und der Phasen-
zahl bei der Auslegung von Betriebsbedingungen für Fermentationsflüs-
sigkeiten mit strukturviskosem Fließverhalten (vgl. Kap. 2.1.2.3, S. 14)
ist die Kenntnis der scherratenabhängigen, effektiven Viskosität notwen-
dig. Bislang steht für Schüttelkolben jedoch keine Berechnungsgleichung
zur Verfügung. Die einzige Arbeit auf diesem Gebiet [Lotter, 2003] be-
schreibt ein nach eigenen Worten fehlerbehaftetes, iteratives Vorgehen,
welches lediglich als Abschätzung dienen kann. Zur Ermittlung der für
den Betrieb wichtigen Prozessgrößen wird im Folgenden eine Beschrei-
bung der effektiven Scherrate in schikanelosen Schüttelkolben erarbeitet
und anschließend mit bestehenden Korrelationen aus der Literatur ver-
glichen.
5.2.5.1. Experimentelle Ergebnisse
Zur Ermittlung der effektiven Scherrate wurde das in Kap. 3.3, S. 52
beschriebene Verfahren eingesetzt, bei dem der volumetrische Leistungs-
eintrag und die Viskositätskurven der im vorhergehenden Abschnitt be-
schriebenen Newton’schen Flüssigkeiten mit den Charakteristika von ver-
schiedenen, strukturviskosen Flüssigkeiten (vgl. Kap. 3.6, S. 61) in Kol-
ben mit kleinem Nennvolumen ≤ 250mL verglichen werden. Abb. 5.12
zeigt die aus den Schnittpunkten der Leistungseintrags- und der Visko-
sitätskurven ermittelten effektiven Scherraten bei den verschiedenen Be-
triebsbedingungen. Außerdem sind die Daten aus Lotter [2003] einge-
tragen, welche bei Kolbennennvolumina von ≥ 250mL ermittelt wurden.
Für jeden Schnittpunkt wurde mit der ermittelten effektiven Viskosität
die Phasenzahl Ph (Gl. 2.28, S. 18) berechnet. Die Außer-Phase Punkte
(Ph < 1,26 oder Fra < 0,4) sind mit offenen Symbolen gekennzeichnet.
Die Abbildung zeigt, dass die effektive Scherrate generell mit steigender
Schüttelfrequenz ansteigt, wobei es eine Reihe weiterer Einflussfaktoren
gibt.
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Abbildung 5.12.: Nach Abb. 3.6 bestimmte Scherraten in Abhängigkeit der
Schüttelfrequenz bei Schütteldurchmessern von 25-70mm, Füllvolumina von 6-
20% und verschiedenen Kolbennennvolumina. In-Phase Punkte nach Gl. 2.28
und Gl. 2.29, S. 19 als geschlossene Symbole, Außer-Phase Punkte als offene
Symbole.
5.2.5.2. Korrelationsgleichung
Als Einflussparameter auf die Scherrate im Schüttelkolben lassen sich die
Betriebsparameter heranziehen (Kolbennennvolumen VK , Füllvolumen
VL, Schütteldurchmesser d0 und Schüttelfrequenz n, s. Abb. 2.3, S. 11).
Weiterhin zeigt Lotter [2003], dass die effektive Scherrate durch die
effektive Viskosität der betrachteten Flüssigkeit selbst beeinflusst wird.
Wird die effektive Viskosität mit der kinematischen Viskosität ν = ηeffρ
dargestellt, lässt sich die Liste der Einflussparameter wie folgt definieren:
γ˙eff = f(d,d0,VL,n,ν,g), (5.12)
Mit Hilfe der Dimensionsanalyse reduziert sich die Zahl der Einflussgrö-
ßen von 7 auf 4 und unter Berücksichtigung der durch Gl. 2.16, S. 12 und
Gl. 2.29, S. 19 definierten Kennzahlen für Schüttelkolben wird Gl. 5.12
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in die folgende dimensionslose Form überführt:
γ˙eff
n
= f(Re,Fra, d
V
1/3
L
) (5.13)
Der funktionale Zusammenhang nach Gl. 5.13 lässt sich durch eine ein-
fache, faktorielle Gleichung darstellen. Zur Ermittlung der Konstanten
und der Exponenten wurde eine Anpassung mit Hilfe der Methode der
kleinsten Fehlerquadrate durchgeführt. Dabei wurden nur die In-Phase
Datenpunkte berücksichtigt (s.o.). Die Anpassung liefert für die Frou-
dezahl den Exponenten 0. Das bedeutet, dass der Schütteldurchmesser
ohne Einfluss auf die effektive Scherrate ist. Für den schikanelosen Schüt-
telkolben lässt sich schreiben:
γ˙eff
n
= 8,42 ·
(
d
V
1/3
L
)−0,25
·Re0,44 (5.14)
Abb. 5.13 zeigt die Güte der Anpassung für die vorliegenden Messdaten
mit einer maximalen Abweichung von 50%. Diese Abweichung ist zwar
relativ gross, jedoch lässt sich anhand der vorliegenden Messergebnisse
keine genauere Beschreibung der Messergebnisse finden. Dies ist mög-
licherweise in der Genauigkeit der Messmethode (vgl. Kap. 3.3, S. 53)
begründet.
Zur Berechnung der effektiven Viskosität für strukturviskose Flüssigkei-
ten in Schüttelkolben aus Gl. 5.14 wird diese in die einzelnen Parameter
aufgelöst:
γ˙eff
n
= 8,42 ·
(
d
V
1/3
L
)−0,25
ρ0,44 · n0,44 · d0,88 · η−0,44eff (5.15)
Weiterhin liefert das Ostwald-deWaele Gesetz (vgl. Gl. 2.23, S. 14)
den Zusammenhang zwischen der effektive Scherrate und der effektiven
Viskosität. Wird dieses in Gl. 5.15 eingesetzt und diese umgeformt ent-
steht ein Ausdruck:
η˙eff =
[
8,42 · d0,63 · V 0,08L · ρ0,44 · n1,44 ·K
1
m−1
] m−1
0,44+0,56m
(5.16)
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Abbildung 5.13.: Anpassungsgüte für die dimensionslose Beschreibung der
Scherrate in schikanelosen Schüttelkolben nach Gl. 5.14. In-Phase Punkte nach
Gl. 2.28 und Gl. 2.29, S. 19 als geschlossene Symbole, Außer-Phase Punkte als
offene Symbole.
welcher zur a priori Berechnung der effektiven Viskosität anhand der
Betriebsbedingungen sowie der Stoffeigenschaften genutzt werden kann.
Abb. 5.14 zeigt die dimensionslose Leistung in Form der Ne′ - Zahl, wel-
che mit strukturviskosen Flüssigkeiten (vgl. Kap. 3.6, S. 61) in schikane-
losen Schüttelkolben gemessen wurde. Zur Auftragung über der Re - Zahl
wurde die effektive Viskosität nach der in diesem Abschnitt erarbeiteten
Gl. 5.16 berechnet. Die Auftragung zeigt, dass die Messdaten gut durch
die Korrelation nach Gl. 2.19, S. 13 wiedergegeben werden. Weiterhin
ist zu sehen, dass diejenigen Datenpunkte, welche gegenüber der Kor-
relationslinie abfallen, sich mit Hilfe der Phasenzahl Ph (Gl. 2.28, S.
18) als Außer-Phase Punkte identifizieren lassen. Andererseits sind ein-
zelne Punkte bei ca. Re = 103 bis 104 zu erkennen, welche durch Gl.
2.28 als in-Phase berechnet werden (geschlossene Symbole), obwohl sie
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Abbildung 5.14.: Dimensionslose Leistung für strukturviskose Flüssigkeiten
in schikanelosen Schüttelkolben. Experimentelle Daten aus Lotter [2003] und
eigene Messungen mit Flüssigkeiten nach Kap. 3.6, S. 61. Berechnung von Re
mit der effektiven Viskosität nach Gl. 5.16. Unterscheidung von In-Phase und
Außer-Phase Punkten mit Hilfe Gl. 2.28, S. 18. Korrelationsgleichung nach Gl.
2.19, S. 13. Für alle dargestellten Punkte gilt Fra > 0,4.
deutlich unter die Korrelationsgleichung abfallen. Aus den experimen-
tellen Bedingungen dieser Datenpunkte ist zu erkennen, dass diese in
großen Schüttelkolben mit VK =2000 mL und bei großen Schüttelfre-
quenzen n>300 rpm gemessen wurden. Offenbar liegt bei diesen Punk-
te der von Lotter [2003] beschriebene spezielle Außer-Phase Zustand
bei großen Kolben in Kombination mit großen Schüttlerdrehzahlen vor,
welche nicht durch die Phasenzahl nach Gl. 2.28, S. 18 erfasst wird. Zu-
sammenfassend bestätigt diese Betrachtung, dass die effektive Viskosität
mit Hilfe der Gl. 5.16 in schikanelosen Schüttelkolben berechnet werden
kann. Damit steht eine Gleichung für die Auslegung von schikanelosen
Schüttelkolben bei Fermentationen von hochviskosen Fermentationssys-
temen zur Verfügung.
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5.2.5.3. Vergleich mit der Literatur
Henzler und Kauling [1985] stellten für gerührte Reaktoren ein Kon-
zept für die effektive Scherrate vor, welches auf dem volumenspezifischen
Leistungseintrag beruht (vgl. Kap. 2.1.2.3, S. 14). Dieses wurde durch
Henzler [2007] in einer umfangreichen Untersuchung bestätigt. Um ei-
nem Vergleich der vorliegenden Ergebnisse mit diesem Leistungskonzept
ziehen zu können, wird die in dieser Arbeit erarbeitete Gleichung Gl.
5.14, S. 126 im Folgenden umgeformt: Zunächst wird folgender Ansatz
für die Leistungsbeziehung für schikanelose Schüttelkolben nach Büchs
et al. [2000b] (s. Gl. 2.19, S. 13) aufgestellt:
Ne′ = 70 ·Re−1 + 25 ·Re−0,6 + 1,5 ·Re−0,2 = A ·Re−a (5.17)
A Faktor [-]
a Exponent [-]
Dabei sind A und a Variablen, die von der Reynoldszahl abhängen und
in der doppelt logarithmischen Auftragung (vgl. Abb. 5.7, S. 112) die
Steigung a und Achsenabschnitt A der linearisierten Beziehung nach Gl.
5.17 darstellen. Wie in Büchs et al. [2000b] beschrieben, lässt sich der
Exponent a aus der Ableitung der doppelt logarithmierten Gleichung
5.17 gewinnen:
a =
70 ·Re−1 + 15 ·Re−0,6 + 0,3 · Re−0,2
70 ·Re−1 + 25 ·Re−0,6 + 1,5 · Re−0,2 (5.18)
Zur Umformung der Scherratenbeziehung nach Gl. 5.14, S. 126 lässt sich
nun die Gl. 5.17 unter Berücksichtung der Definition der Ne′ - Zahl und
Re - Zahl (vgl. Kap. 2.1.2.1, S. 11 ff) in die Gl. 5.14, S. 126 einsetzen und
nach der Scherrate auflösen:
γ˙eff =
8,423−a
A1,44
· (P/ρV )
1,44
(K/ρ)1,32+a
·
(
d
V
1/3
L
)2,25a−3,87
· V
2a−0,24
3
L


1
1,68+a(m−2)+1,32m
(5.19)
129
5. Ergebnisse und Diskussion
Aus dieser Gleichung ist zu erkennen, dass neben der von Henzler
und Kauling [1985] und Henzler [2007] postulierten Abhängigkeit der
Scherrate vom volumenspezifischen Leistungseintrag in Rührreaktoren,
außerdem eine Abhängigkeit von der Geometrie der Flüssigkeitssichel in
Form von ( d
V
1/3
L
) und VL besteht. Diese Abhängigkeit lässt sich durch
eine Fallstudie näher untersuchen. Für den Fall (P/V ),K =const. lässt
sich aus Gl. 5.19 die folgende Proportionalität ableiten:
γ˙eff ∝
(
d
V
1/3
L
) 2,25a−3,87
1,68+a(m−2)+1,32m
· V
2a−0,24
3·(1,68+a(m−2)+1,32m)
L (5.20)
Tabelle 5.2.: Vergleich der Proportionalität nach Gl. 5.20 bei verschiedenen
Ausprägung der Strukturviskosität und verschiedenen Bereichen der Re - Zahl.
schwach strukturviskose
Flüssigkeit (m=0,75)
stark strukturviskose
Flüssigkeit (m=0,15)
Re ≈ 102 γ˙eff ∝(
d
V
1/3
L
)−1,32
· V 0,16L
γ˙eff ∝(
d
V
1/3
L
)−3,35
· V 0,44L
Re ≈ 104 γ˙eff ∝(
d
V
1/3
L
)−1,40
· V 0,06L
γ˙eff ∝(
d
V
1/3
L
)−2,47
· V 0,11L
Tab. 5.2 zeigt in einer Fallstudie einerseits, dass der direkte Einfluss
des Füllvolumens auf die Scherrate in schikanelosen Schüttelkoben nur
bei kleinen Reynoldszahlen (dem laminaren oder Übergangsbereich) und
bei stark ausgeprägten strukturviskosen Fließeigenschaften (kleines m)
besteht. Bei schwächer ausgeprägten strukturviskosen Fließeigenschaf-
ten und zunehmenden turbulenten Strömungsregime verschwindet der
direkte Einfluss des Füllvolumens. Dahingegen besteht der Einfluss des
geometrischen Verhältnisses ( d
V
1/3
L
) bei allen Reynoldszahlen und Fliess-
exponenten in nicht vernachlässigbarer Größe.
130
5.2. Hydrodynamik in schikanelosen Schüttelkolben
Bei großen Reynoldszahlen (Re > 104 ⇒ a = 0,2) lässt sich demnach aus
Gl. 5.19 der folgende Zusammenhang formulieren:
γ˙eff ∝
[
(P/ρV )0,95
K/ρ
] 1
m+0,84
·
(
d
V
1/3
L
) −1
0,44m+0,37
(5.21)
Dieser Zusammenhang zeigt nun eine Abhängigkeit der Scherrate vom
volumenspezifischen Leistungseintrag sowie einer geometrischen Kenn-
zahl auf. Diese Form lässt sich nun mit der von Henzler und Kauling
[1985] für die Scherrate in Rührreaktoren und Blasensäulen basierend auf
einem dimensionsanalytischen Ansatz hergeleiteten Beziehung (Gl. 2.24,
S. 15) vergleichen. In einer umfassenden Betrachtung verschiedener ver-
fahrenstechnischer Operationen [Henzler, 2007] wird die grundsätzliche
Abhängigkeit der Scherrate vom volumenspezifischen Leistungseintrag
nachgewiesen. Der Zusammenhang für schikanelose Schüttelkolben bei
turbulenter Strömung, Gl. 5.21, lässt sich insofern mit dem Zusammen-
hang für Rührreaktoren vergleichen, als dass eine ähnliche Abhängigkeit
vom volumenspezifischen Leistungseintrag besteht. Der Unterschied in
den Exponenten, (P/V )0,95 zu (P/V )1 bzw. (1/(m+0,84)) zu (1/(m+1))
ist gering. Diese Abweichung folgt möglicherweise aus den Anpassungs-
parametern aus Gl. 5.14, welche aufgrund der Streuung der Messwerte
um die Korrelation (vgl. Abb. 5.13, S. 127) ein ungenaues Bild wieder-
geben. Eine genauere Formulierung ist allerdings mit den vorliegenden
Messwerten nicht möglich.
Der wesentliche Unterschied zwischen dem hier erarbeiteten Zusammen-
hang in Gl. 5.21 und dem Henzler’schen Ansatz (Gl. 2.24, S. 15) ist jedoch
die nicht vernachlässigbare Abhängigkeit der effektiven Scherrate von der
Geometrie ( d
V
1/3
L
) im Schüttelkolben. Dies ist möglicherweise mit einem
grundsätzlichen Unterschied zwischen gerührten und geschüttelten Re-
aktoren zu erklären: Während die experimentellen Daten von Henzler
[2007] in Rührreaktoren bei geometrischer Ähnlichkeit erzeugt wurden,
ist eine solche geometrische Ähnlichkeit in Schüttelkolben bei verschiede-
nen Betriebsbedingungen aufgrund der sich ändernden Sichelform nicht
einzuhalten. Dies würde sich dann in dem nicht vernachlässigbaren Ex-
ponenten über der geometrischen Kennzahl widerspiegeln.
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Zusammenfassend lässt sich eine bedingte Vergleichbarkeit des in die-
ser Arbeit abgeleiteten Zusammenhanges für die effektiven Scherrate
im schikanelosen Schüttelkolben mit dem von Henzler und Kauling
[1985] formulierten und durch Henzler [2007] bestätigten Ansatz für
Rührkessel und Blasensäulen feststellen. Während auch in Schüttelkol-
ben eine Abhängigkeit der effektiven Scherrate vom volumenspezifischen
Leistungseintrag besteht, liegt in dem hier untersuchten Reaktortyp eine
zusätzliche Abhängigkeit vom geometrischen Verhältnis zwischen Kol-
beninnendurchmesser und Füllvolumen vor.
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5.3. Hydrodynamik in Schikanekolben
Schüttelkolben mit eingebauten Stromstörern (”Schikanen”) werden, wie
in Kap. 2.1.3, S. 20 dargestellt, für Fermentationen eingesetzt, um eine
bessere Durchmischung und einen besseren Stofftransport zu erzielen. In
diesem Abschnitt wird die Hydrodynamik in solchen Reaktoren systema-
tisch untersucht, um die grundlegenden Charakteristika der Strömung zu
beschreiben. Um Abweichungen aufgrund der unreproduzierbaren Geo-
metrie (vgl. Kap. 2.1.3, S. 20) in Grenzen zu halten, wurden zwei un-
terschiedliche, maschinell hergestellte Kolbentypen (vgl. Kap. 3.1.1, S.
42) untersucht. Dabei wird ein 300mL Kolben aufgrund seiner Schika-
negeomtrie intuitiv als relativ schwach stromgestört angesehen und ein
500mL Kolben als relativ stark stromgestört. Nach Messung des Leis-
tungseintrages bei wasserähnlicher Viskosität werden einige Erkenntnis-
se zum Außer-Phase Zustand diskutiert. Anschließend werden anhand
einiger Messungen bei erhöhter Viskosität Aspekte der turbulenten Strö-
mung in Schikanekolben erläutert.
5.3.1. Volumetrischer Leistungseintrag
Schwach gestörte 300mL Schikanekolben bei niedriger Viskosität
Abb. 5.15 zeigt den volumetrischen Leistungseintrag für den vergleichs-
weise schwach stromgestörten 300mL Schikanekolben (vgl. Kap. 3.1.1,
S. 42). Beim größten Schütteldurchmesser von 100mm zeigt Abb. 5.15 a,
dass der volumetrische Leistungseintrag mit steigender Schüttelfrequenz
und sinkendem Füllvolumen ansteigt. Dieses Verhalten ist nach den Er-
kenntnissen aus schikanelosen Kolben für den In-Phase Zustand zu er-
warten (vgl. Kap. 2.1.2.1, S. 11ff). Mit sinkendem Schütteldurchmesser
auf 70mm (Abb. 5.15 b) und weiter auf 50mm (Abb. 5.15 c) ist praktisch
keine Änderung des volumetrischen Leistungseintrages zu erkennen. Bei
weiterer Reduktion des Schütteldurchmessers auf 25mm (Abb. 5.15 d)
bleibt der volumetrische Leistungseintrag nur beim größten Füllvolumen
von 48mL fast unverändert. Bei allen kleineren Füllvolumina fällt der
volumetrische Leistungseintrag stark ab. Gleichzeitig sinkt dieser mit
sinkendem Füllvolumen, was nach Kap. 2.1.2.4, S. 15 ein Zeichen für
den Außer-Phase Zustand bei diesen Betriebsbedingungen ist. Bei allen
anderen untersuchten Schütteldurchmessern≥ 50mm ist die Flüssigkeits-
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Abbildung 5.15.: Volumetrischer Leistungseintrag in 300mL Schikanekol-
ben mit drei geraden Wandschikanen (vgl. Kap. 3.1.1, S. 42), VE-Wasser
(η ≈ 1mPa·s), gemessen mit der Einkolbenmessanlage (vgl. Kap. 3.2.2, S. 50
und Kap. 4.1, S. 69).
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Abbildung 5.16.: Vergleich des volumetrischen Leistungseintrages bei ver-
schiedenen Schütteldurchmessern und ansonsten gleichen Betriebsbedingungen
in vergleichsweise schwach stromgestörten 300mL Schikanekolben mit drei ge-
raden Wandschikanen (vgl. Kap. 3.1.1, S. 42). VE-Wasser (η ≈ 1mPa·s).
bewegung demnach in-Phase und der volumetrische Leistungseintrag ist
unabhängig vom Schütteldurchmesser.
Die Unabhängigkeit des volumetrischen Leistungseintrages vom Schüttel-
durchmesser im In-Phase Zustand ist bereits in Kap. 5.2.2.1, S. 110 für
schikanelose Kolben und erhöhte Viskosität diskutiert worden. Abb. 5.16
zeigt analog zu Abb. 5.5, S. 109 den volumetrischen Leistungseintrag
nach Abb. 5.15 bei den verschiedenen Schütteldurchmessern über dem
volumetrischen Leistungseintrag bei d0 =50mm und ansonsten unver-
änderten Betriebsbedingungen. In dieser Abbildung sind nur Ergebnisse
mit VE-Wasser dargestellt. Die Datenpunkte für d0 =100mm und für
d0 =70mm gruppieren sich um die Winkelhalbierende, was verdeutlicht,
dass der volumetrische Leistungseintrag bei den verschiedenen Schüttel-
durchmessern gleich ist. Beim kleinsten Schütteldurchmesser von 25mm
fällt der volumetrische Leistungseintrag gegenüber den anderen Schüttel-
durchmessern ab. Die Entfernung zur Winkelhalbierenden nimmt dabei
mit sinkendem Füllvolumen zu, was den leistungseintragvermindernden
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Effekt des Außer-Phase Phänomens (vgl. Kap. 2.1.2.4, S. 15) verdeut-
licht. Exakt das gleiche Verhalten wurde bereits im schikanelosen Kolben
bei erhöhter Viskosität gefunden, vgl. Kap. 5.2.2.1, S. 110.
Diese Ergebnisse zeigen die Ähnlichkeit der strömungsbeeinflussenden
Effekte der Viskosität und von Schikanen. Beide verstärken den Wider-
stand gegen die Flüssigkeitsströmung, die Viskosität durch innere Rei-
bung und die Schikanen durch Störung der Strömung von außen. Der
Effekt dabei ist gleich: mehr Leistung wird in der Strömung dissipiert
und daher muss mehr mechanische Leistung aufgebracht werden, um die
Strömung aufrecht zu erhalten. Dadurch steigt in beiden Fällen der vo-
lumetrische Leistungseintrag im In-Phase Zustand an.
Gleichzeitig steigt die Gefahr für das Eintreten des Außer-Phase Zustan-
des durch den erhöhten Strömungswiderstand an. Die effektivste Maß-
nahme gegen den Außer-Phase Zustand ist nach Gl. 2.28, S. 18 die Er-
höhung des Schütteldurchmessers. Die Abbn 5.16 und 5.5, S. 109 ver-
deutlichen dies. Andererseits ist der Schütteldurchmesser ohne Einfluss,
so lange die Flüssigkeitsbewegung in-Phase ist.
Stark gestörte 500mL Schikanekolben bei niedriger Viskosität Abb.
5.17 zeigt den volumetrischen Leistungseintrag für den vergleichsweise
stark stromgestörten 500mL Schikanekolben (vgl. Kap. 3.1.1, S. 42). Bei
einem Schütteldurchmesser von 100mm (Abb. 5.17 a) steigt der volume-
trische Leistungseintrag, wie erwartet (s.o.) mit steigender Schüttelfre-
quenz und mit sinkendem Füllvolumen an. Wie bereits oben diskutiert
(vgl. S. 133), deuten diese Ergebnisse auf das Vorliegen des In-Phase Zu-
standes bei dem großen Schütteldurchmesser von 100mm.
Bei Reduktion des Schütteldurchmessers auf 70mm (Abb. 5.17 b) und
auf 50mm (Abb. 5.17 c) sinkt der volumetrische Leistungseintrag ab,
und gleichzeitig verkleinert sich der Abstand zwischen den Füllvolumina.
Beim kleinsten Schütteldurchmesser von 25mm fällt der volumetrische
Leistungseintrag für alle Füllvolumina deutlich ab und die Reihenfolge
der Füllvolumina kehrt sich um (steigender Leistungseintrag mit stei-
gendem Füllvolumen). Der mit sinkendem Schütteldurchmesser langsam
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Abbildung 5.17.: Volumetrischer Leistungseintrag in 500mL Schikanekol-
ben mit drei runden Wandschikanen (vgl. Kap. 3.1.1, S. 42), VE-Wasser
(η ≈ 1mPa·s), gemessen mit der Mehrkolbenmessanlage (vgl. Kap. 3.2.1, S.
47).
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Abbildung 5.18.: Vergleich des volumetrischen Leistungseintrages bei ver-
schiedenen Schütteldurchmessern und ansonsten gleichen Betriebsbedingungen
in vergleichsweise stark stromgestörten 500mL Schikanekolben mit drei runden
Wandschikanen (vgl. Kap. 3.1.1, S. 42). VE-Wasser (η ≈ 1mPa·s).
absinkende Leistungseintrag ist ein Zeichen für das beginnende Einsetzen
des Außer-Phase Zustandes.
Abb. 5.18 zeigt analog zu Abb. 5.16 den volumetrischen Leistungsein-
trag in den vergleichsweise stark stromgestörten 500mL Kolben im Ver-
gleich der Schütteldurchmesser bei sonst gleichen Betriebsbedingungen.
Diese Abbildung verdeutlicht die Unterschiede im Einfluss des Schüttel-
durchmessers im Vergleich zu dem vergleichsweise schwach stromgestör-
ten 300mLKolben (Abb. 5.16). Für den hier dargestellten 500mLKolben
ist ausgehend vom größten Schütteldurchmesser von 100mm eine breite
Übergangszone zu sehen, in welcher der volumetrische Leistungseintrag
mit sinkendem Schütteldurchmesser absinkt. Beim kleinsten Schüttel-
durchmesser von 25mm ist der Außer-Phase Zustand deutlich durch den
stark abgefallenen volumetrischen Leistungseintrag zu erkennen. Die Er-
gebnisse zeigen, dass die Flüssigkeitsbewegung nur beim größten Schüt-
138
5.3. Hydrodynamik in Schikanekolben
teldurchmesser von 100mm deutlich in-Phase ist. Damit ist auf quan-
titativer Basis gezeigt, dass tiefere Schikanen die Flüssigkeitsströmung
in Schüttelkolben stärker stören und daher als stärker stromgestört be-
zeichnet werden dürfen.
Die wenigen Publikationen, welche den Schütteldurchmesser beim Be-
trieb von Schüttelkolben spezifizieren, weisen darauf hin, dass 25mm die
am weitesten verbreitete Einstellung ist [Duetz and Witholt, 2004;
Galindo et al., 2004; Kato und Tanaka, 1998; McDaniel et al.,
1965]. Die hier dargestellten Ergebnisse zeigen jedoch, dass dieser Schüt-
teldurchmesser für den Betrieb von Schikanekolben nicht geeignet ist, da
in diesen Reaktortypen das Außer-Phase Phänomen bereits bei niedriger
Viskosität einsetzt.
5.3.2. Dimensionslose Beschreibung
Abb. 5.19 zeigt die im vorhergehenden Abschnitt beschriebenen Ergeb-
nisse mit wasserähnlicher Viskosität (η ≈ 1mPa·s) in dimensionsloser
Form als modifizierte Newtonzahl (vgl. Gl. 2.17, S. 12) über der Reynolds-
zahl (vgl. Gl. 2.16, S. 12). Dabei sind nur die Punkte dargestellt, für die
nach der oben angestellten Diskussion der In-Phase Zustand vorliegt und
deren Flüssigkeitsmasse sich hauptsächlich nicht auf dem Kolbenboden
befindet (Fra > 0,4, vgl. Kap. 5.2.1, S. 105). Um die Übersichtlichkeit zu
wahren, wurden für die Darstellung des relativ schwach stromgestörten
300mL Kolbens drei repräsentative Füllvolumina bei Schütteldurchmes-
sern von 50, 70 und 100mm ausgewählt. Aus den Ergebnissen zu den
anderen Füllvolumina lassen sich sinngemäß die gleichen Schlüsse ziehen
(Ergebnisse nicht dargestellt). Die durchgezogene Linie zeigt den funktio-
nalen Zusammenhang für schikanelose Kolben nach Gl. 2.19, S. 13. Diese
Auftragung bestätigt die Erkenntnis von Lotter [2003] (vgl. Kap. 2.1.3,
S. 20) für den In-Phase Zustand, wonach die modifizierte Newtonzahl für
Schikanekolben wesentlich größer ist, als für schikanelose Kolben. Wei-
terhin ist deutlich zu sehen, dass Ne′ konstant ist. Mit anderen Worten
lässt sich für jede Kombination von Kolbennennvolumen und Füllvolu-
men eine charakteristische, modifierte N¯e′ angeben, welche unabhängig
von der Re - Zahl ist.Die Konstanz der Newtonzahl ist eine für vollstän-
dig bewehrte Rührreaktoren bekannte Charakteristik [Rushton et al.,
1950a,b] und wird in Kap. 5.3.3, S. 143ff eingehend diskutiert.
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Abbildung 5.19.:Dimensionslose Leistung (s. Gl. 2.17, S. 12) in Abhängigkeit
der Reynoldszahl (s. Gl. 2.16, S. 12) beim In-Phase Zustand nach Kap. 5.3,
S. 133ff in 300mL und 500mL Schikanekolben nach Kap. 3.1.1, S. 42 mit
VE-Wasser (η ≈ 1mPa·s). Die unterste durchgezogene Linie repräsentiert die
Beziehung für schikanelose Kolben nach Gl. 2.19, S. 13 [Büchs et al., 2000b].
Um die Untersuchungen auf einen weiteren Bereich der Re - Zahl bis
≥ 100 auszuweiten, wurde die Flüssigkeitsviskosität im 300mL Schikan-
ekolben durch Zugabe von PVP (vgl. Kap. 5.1.1, S. 100) bis ≤ 100mPa·s
erhöht und der volumetrische Leistungseintrag bei einem Schütteldurch-
messer von 70mm und verschiedenen Schüttelfrequenzen und Füllvolumi-
na gemessen. Diese Bedingungen wurden ausgewählt, da die Diskussion
in Kap. 5.3.1, S. 133 zeigt, dass hier für wässrige Viskosität der In-Phase
Zustand vorliegt. Abb. 5.20 zeigt die Ergebnisse dieser Untersuchungen in
dimensionsloser Form als Ne′ = f(Re) (vgl. Gl. 2.16 und Gl. 2.17, S. 12).
Bei den größeren Füllvolumina von 25mL und 50mL bleibt Ne′ auch bei
sinkender Re - Zahl d.h. bis η ≤ 100mPa·s konstant. Das Vorliegen des
In-Phase Zustandes für diese Betriebsbedingungen und alle Re - Zahlen
lässt sich wie folgt argumentieren: In schikanelose Kolben gibt es nach
der Außer-Phase Theorie (vgl. Kap. 2.1.2.4, S. 15) bei steigender Viskosi-
tät zwei mögliche Szenarien: a) die Flüssigkeitsbewegung bleibt in-Phase,
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Abbildung 5.20.:Dimensionslose Leistung (s. Gl. 2.17, S. 12) in Abhängigkeit
der Reynoldszahl (s. Gl. 2.16, S. 12) in 300mL Schikanekolben nach Kap. 3.1.1,
S. 42. VE-Wasser (η ≈ 1mPa·s) und Viskositätserhöhung durch Zugabe von
PVP (vgl. Kap. 5.1.1, S. 100). Durchgezogene Linie repräsentiert die Beziehung
für schikanelose Kolben nach Gl. 2.19, S. 13 [Büchs et al., 2000b].
und Ne′ steigt mit steigender Viskosität. b) Steigende Viskosität führt
zum Einsetzen des Außer-Phase Zustandes, was zu einer sinkenden Ne′
führt. Bei den vorliegenden Ergebnissen führt eine Erhöhung der Visko-
sität (Absinken der Re - Zahl) bei keinem der beiden betrachteten Füll-
volumina von 25mL und 50mL zu einem Absinken von Ne′. Wenn das
größere Füllvolumen von 50mL langsam in den Außer-Phase Zustand
geraten würde (was aus der nicht ansteigenden Ne′ zu schließen wäre),
sollte das kleinere Füllvolumen von 25mL noch mehr außer-Phase sein,
da dieser Zustand mit sinkendem Füllvolumen und steigender Viskosität
eintritt und ein deutliches Absinken der Ne′ zu Folge hätte. Da bei kei-
nem der beiden Füllvolumina ein Absinken von Ne′ zu beobachten ist,
lässt sich für diese Betriebsbedingungen auf das Vorliegen des In-Phase
Zustandes schließen. Gleichzeitig bleibt die Ne′ - Zahl auch bei sinkender
Re - Zahl konstant.
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Zum Vergleich ist bei einem relativ niedrigen Füllvolumen von 10mL ein
deutliches Absinken von Ne′ mit sinkender Re - Zahl, bzw. steigender
Viskosität zu beobachten, was auf das Einsetzen des Außer-Phase Zu-
standes hindeutet. Die Zusammenhänge der Außer-Phase Theorie (vgl.
Kap. 2.1.2.4, S. 15) sind demnach im Schikanekolben auch bei erhöhter
Viskosität gültig. Zusammenfassend lässt sich festhalten, dass die modifi-
zierte Newtonzahl im Schikanekolben unabhängig von der Reynoldszahl
ist, solange sich die Flüssigkeitsbewegung in-Phase befindet. Die Leis-
tungseintragscharakteristik in diesem Kolbentyp lässt sich also durch die
Angabe einer konstanten, charakteristischen, modifizierten Newtonzahl
N¯e
′ beschreiben, die nur vom Kolbentyp und vom Füllvolumen abhängt.
Abbildung 5.21.: Charakteristische, modifizierte N¯e′-Zahl aus Abbn 5.19
und 5.20 in vergleichsweise schwach stromgestörten 300mL und in vergleichs-
weise stark stromgestörten 500mL Schikanekolben. Funktionen mit der Me-
thode der kleinsten Fehlerquadrate bei gleichem Exponenten über dem Füll-
volumen an die Messwerte angepasst.
Abb. 5.21 zeigt die charakteristische, modifizierte Newtonzahl N¯e′ für
den In-Phase Zustand in beiden untersuchten Kolbentypen in Abhän-
gigkeit des Füllvolumens. Zu deren mathematischen Beschreibung wur-
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de ein einfacher faktorieller Ansatz gewählt. Dieser enthält den gleichen
Exponenten über dem Füllvolumen für beide Kolbengrößen und jeweils
einen anderen Faktor. Diese Koeffizienten wurden mit Hilfe der Methode
der kleinsten Fehlerquadrate an die Messwerte angepasst. Wie in Abb.
5.21 dargestellt, lassen sich die Messwerte für beide Kolben gut mit die-
sen Funktionen beschreiben. Für eine generelle Beschreibung der Leis-
tungscharakteristika in Schikanekolben sind allerdings weitere Arbeiten
notwendig, in denen die Betriebsbedingungen bei verschiedenen Schika-
negeometrien variiert werden.
5.3.3. Ausprägung der Turbulenz
Die im vorhergehenden Abschnitt beschriebene Unabhängigkeit der mo-
difizierten Newtonzahl von der Reynoldszahl ist ein in stromgestörten
Rührreaktoren bekannte Charakteristik und wird mit dem Vorliegen tur-
bulenter Strömung in Verbindung gebracht. Rushton et al. [1950a,b]
haben weiterhin gezeigt, dass die dimensionslose Leistung im unbewehr-
ten Fall mit steigender Re - Zahl abnimmt (vgl. Kap. 2.1.1.1, S. 5). Im
vollbewehrten Fall ist dagegen Ne = const für Re  104, was bedeutet,
dass die dissipierte Leistung von der Viskosität der Flüssigkeit unabhän-
gig ist. Auch wenn quantitative Unterschiede zwischen den Leistungscha-
rakteristika von Schüttelkolben und Rührreaktoren bestehen, zeigen die
hier dargestellten Ergebnisse die qualitative Ähnlichkeit zwischen nicht
stromgestörten Rührreaktoren und Schüttelkolben sowie den stromge-
störten Ausführungen.
Die Praxis der Bioprozessentwicklung zeigt, dass Rührreaktoren typi-
scherweise stromgestört im turbulenten Bereich (vgl. Kap. 2.1.1.1, S. 6),
und Schüttelkolben typischerweise nicht stromgestört im Übergangsbe-
reich (vgl. Kap. 5.2, S. 105ff) betrieben werden. Bisher ist jedoch unklar,
welchen Einfluss der Betrieb der jeweiligen Reaktortypen in verschiede-
nen Strömungsregime auf die Bioprozessentwicklung haben könnte. Die
vorliegenden Ergebnisse geben Anlass zur Überprüfung, inwieweit solche
Einflüsse bestehen und wie diese ausgeprägt sein könnten.
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5.4. Hydrodynamik in Mikrotiterplatten
Die Hydrodynamik in Mikrotiterplatten ist nach Kap. 2.1.4, S. 21 noch
relativ wenig erforscht. So ist die Anwendbarkeit der Außer-Phase Theo-
rie (s. Kap. 2.1.2.4, S. 15) auf die Flüssigkeitsbewegung in Mikrotiterplat-
ten bislang fraglich. Dies liegt einerseits am sehr viel kleineren Maßstab
und andererseits wird die Flüssigkeitsbewegung nach Hermann et al.
[2003] durch die Oberflächenspannung beeinflusst, was in Schüttelkolben
nicht der Fall ist. In diesem Abschnitt wird der Aspekt des Phasenzu-
standes zunächst an Flüssigkeiten mit Newton’scher, konstanter Viskosi-
tät anhand der Lage der Flüssigkeitssichel untersucht. Anschließend er-
folgt eine Betrachtung der Flüssigkeitshöhen, die für die Auslegung von
Betriebsbedingungen wichtige Rückschlüsse erlauben und für die Cha-
rakterisierung der Stoffübertragung wichtig sind.
Anhand der mit Newton’schen Flüssigkeiten gewonnenen Erkenntnisse
lassen sich Betriebsbedingungen für die Kultivierung filamentöser Fer-
mentationsbrühen abschätzen, welche durch Modellflüssigkeiten mit struk-
turviskosem Fließverhalten charakterisiert werden.
5.4.1. Newton’sche Flüssigkeiten
5.4.1.1. Lage der Flüssigkeitssichel
Flüssigkeitswinkel Zur Charakterisierung des Phasenzustandes von in
Mikrotiterplatten geschüttelten Flüssigkeiten wurden die verschiedenen
Winkel nach Kap. 2.1.4, S. 21 und Kap. 4.2, S. 71 herangezogen. Abb.
5.22 zeigt in Abhängigkeit der Schüttelfrequenz vier verschiedene Win-
kel, welche die Lage und Form der Flüssigkeitssichel in einer geschüttel-
ten 48-Well MTP charakterisieren. Bei diesen beispielhaft ausgewählten
Bedingungen beträgt das Füllvolumen VL=400µL, bei einem kleineren
Schütteldurchmesser von 12,5mm und einem größeren von 50mm. Dabei
weist niedrigere Schütteldurchmesser einen höher maximalen realiserbare
Schüttelfrequenz auf, die durch des Erreichens des Wellrandes durch die
obere Flüssigkietshöhe definiert ist, was in Kap. 5.4.1.2, S. 153f einge-
hend untersucht wird.
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Abbildung 5.22.: Winkel zur Charakterisierung der Lage des Flüssigkeitssi-
chel in einer geschüttelten 48-Well Mikrotiterplatte, definiert nach Kap. 2.1.4,
S. 22. Füllvolumen VL =400µL.
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Abb. 5.22 a zeigt zunächst die relativ leicht zu erkennende Position der
Vorderlippe der Flüssigkeitssichel (vgl. Abb. 2.6, S. 23). Bei einem Schüt-
teldurchmesser von 50mm und der niedrigsten Viskosität von 1mPa·s
beträgt ϕV = -140◦, was einen Vorlauf vor der Richtung der Zentrifugal-
beschleunigung bedeutet. Während bei diesem Schütteldurchmesser mit
steigender Viskosität keine signifikante Änderung des Vorderlippenwin-
kels zu beobachten ist, sind bei dem kleineren Schütteldurchmesser von
12,5mm höhere Werte zu beobachten. Gleichzeitig ist bei diesem kleine-
ren Schütteldurchmessser ein etwas stärkerer Anstieg des Vorderlippen-
winkels mit steigender Viskosität zu beobachten. Die Zunahme des Win-
kels bedeutet eine Verschiebung entgegen der Drehrichtung der Flüssig-
keit wodurch die Beobachtungen mit den Voraussagen der Außer-Phase
Theorie nach Kap. 2.1.2.4, S. 15 übereinstimmen.
Mit steigender Schüttelfrequenz ist allerdings bei beiden Schütteldurch-
messern und allen Viskositäten ein deutlicher Anstieg des Vorderlippen-
winkels zu beobachten. Diese Verschiebung entgegen der Bewegungsrich-
tung mit steigender Schüttelfrequenz lässt sich durch Betrachtung des
Öffnungswinkels ϕO¨ erklären. Dieser ist in Abb. 5.22 b dargestellt und
sinkt mit steigender Schüttelfrequenz ab. Dabei ist keine Abhängigkeit
von der Viskosität zu erkennen. Daraus lässt sich schließen, dass die
Form der Flüssigkeitssichel weitgehend von der Viskosität unabhängig
ist. Die oben beschriebene Verschiebung der Vorderlippe ist folglich auf
ein Zusammenziehen der Flüssigkeitsmasse mit steigender Schüttelfre-
quenz zurückzuführen, die sich dabei enger an der Wand verteilt. Die
Position der Flüssigkeitssichel und damit der Phasenzustand der Flüs-
sigkeitsbewegung bleibt dabei jedoch unbekannt.
Zur Beurteilung der Veränderung des Phasenzustandes mit steigender
Viskosität kann der Vorderlippenwinkel mit dem des niedrigviskosenWas-
sers bei gleichen Betriebsbedingungen vergleichen werden. Diese Winkel-
verschiebung wird nach Kap. 2.1.4, S. 22 als Relativwinkel (ϕrel) be-
zeichnet und stellt ein relatives Maß für den Einfluss der Viskosität auf
die Lage der Flüssigkeitssichel dar. Abb. 5.22 c zeigt diesen Relativwinkel
für die oben diskutierten Betriebsbedingungen. Die Datenpunkte weisen
eine relativ große Streubreite auf, welche durch die Kombination zweier
ungenauer Messwerte zustande kommt. In der Tendenz steigt der Relativ-
winkel mit sinkendem Schütteldurchmesser und mit steigender Viskosität
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an. Mit steigender Schüttelfrequenz ist eine Abnahme dieses Winkels zu
erkennen. Diese Zusammenhänge folgen den Vorraussagen der Außer-
Phase Theorie, wobei die Angabe des Relativwinkels keinerlei Aussage
über den Phasenzustand der wässrigen Flüssigkeit zulässt.
Abb. 5.22 d zeigt für die oben diskutierten Betriebsbedingungen die La-
ge des Schwerpunktes der Flüssigkeitsmasse, ausgedrückt durch den Flä-
chenschwerpunktwinkel ϕFS (vgl. Abb. 2.6, S. 23). Dieser gibt die Posi-
tion der Sichel im Vergleich zur Richtung der Zentrifugalbeschleunigung
ohne den Vergleich zu einer anderen Flüssigkeit wieder. In dieser Ab-
bildung ist zu sehen, dass der Flächenschwerpunktwinkel mit steigender
Schüttelfrequenz absinkt, was eine Verschiebung der Flüssigkeitsmasse in
Richtung der Zentrifugalbeschleunigung bedeutet. Mit sinkendem Schüt-
teldurchmesser und steigender Viskosität ist ein deutlicher Anstieg des
Flächenschwerpunktwinkels zu beobachten. Beide Effekte stimmen mit
den Voraussagen der Außer-Phase Theorie nach Kap. 2.1.2.4, S. 15 über-
ein.
In Abb. 5.22 d ist außerdem zu erkennen, dass die Zahl der Datenpunkte
mit steigender Viskosität abnimmt. Diese Beobachtung ist mit dem Ein-
treten des Außer-Phase Zustandes zu erklären, weil dabei der Flächen-
schwerpunkt der Flüssigkeitsmasse in den Mittelpunkt des Wells rutscht
(vgl. Kap. 2.1.2.4, S. 15). Die Datenauswertung berücksichtigt allerdings
nur Punkte, bei denen der Flächenschwerpunkt mindestens 0,2·d02 vom
Mittelpunkt aus entfernt liegt (vgl. Kap. 4.2, S. 71). Punkte, bei denen
die charakteristische Sichelform aufgrund des Eintritts des Außer-Phase
Zustandes verloren gegangen ist, werden folglich nicht in der Auswertung
berücksichtigt.
Zusammenfassend lässt sich festhalten, dass der Flächenschwerpunktwin-
kel eine qualitative Aussage über den Phasenzustand einer in 48-Well Mi-
krotiterplatten geschüttelten Flüssigkeit geben kann. Im Folgenden wird
die Möglichkeit der quantitativen Beschreibung untersucht.
Phasenzahl in der Mikrotiterplatte Abb. 5.23 a und b zeigen die den
Phasenzustand charakterisierenden Winkel ϕrel und ϕFS in Abhängig-
keit der dimensionslosen Phasenzahl Ph nach Gl. 2.28, S. 18. In Abb.
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Abbildung 5.23.: Abhängigkeit von Relativ- und Flächenschwerpunktwinkel
von der Phasenzahl Ph (Gl. 2.28, S. 18). 48-Well Mikrotiterplatte, Definition
der Winkel ϕrel und ϕFS nach Kap. 2.1.4, S. 22. 1*: Sichellage der betrachteten
Flüssigkeit. 2*: Sichellage der wässrig viskosen Flüssigkeit (η ≈ 1 mPa·s) bei
gleichen Betriebsbedingungen.
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5.23 a ist zu sehen, dass der Relativwinkel bei großen Ph Werte zwi-
schen ca. -10◦ und +10◦ annimmt und mit sinkender Phasenzahl an-
steigt. Dies bedeutet, dass die Verschiebung der untersuchten Flüssigkeit
gegenüber Wasser bei gleichen Betriebsbedingungen bei großen Ph klein
ist und mit sinkender Ph ansteigt. Dies bestätigt qualitativ die Gültigkeit
der Außer-Phase Theorie auch für Mikrotiterplatten. Im Bereich kleiner
Phasenzahlen von Ph  5 sind neben der großen Relativwinkel, welche
Sichelverschiebungen von bis zu 90◦ anzeigen, auch sehr kleine Relativ-
winkel von 0-20◦ zu beobachten. Dieser Umstand ist vermutlich dadurch
zu erklären, dass die wässrige Flüssigkeit, welche als Bezugsgröße für
den Relativwinkel dient, bei diesen niedrigen Phasenzahlen ebenfalls be-
ginnt, sich gegen die Bewegungsrichtung zu verschieben. Die Bewertung
des Phasenzustandes dieser Messpunkte ist daher nicht möglich.
Abb. 5.23 b dagegen zeigt den Flächenschwerpunktwinkel in Abhängig-
keit der Phasenzahl. Zwar ist die Anzahl der Datenpunkte aufgrund
der erschwerten Auswertbarkeit des Flächenschwerpunktwinkels redu-
ziert (s.o.), doch ist eine deutliche Abhängigkeit der Sichellage von der
den Phasenzustand charakterisierenden Phasenzahl zu beobachten. Da-
mit erscheint der Flächenschwerpunktwinkel ϕFS besser zur Charakteri-
sierung des Außer-Phase Zustandes geeignet zu sein, als der Relativwin-
kel ϕrel. Dies liegt daran, dass der Relativwinkel ϕrel nicht nur die Sichel-
lage der betrachteten Flüssigkeit enthält, sondern auch die Sichellage der
wässrig viskosen Flüssigkeit (η ≈ 1 mPa·s) bei gleichen Betriebsbedin-
gungen, die sich u.U. auch schon im Außer-Phase Zustand befinden kann.
Interessanterweise erreicht der Flächenschwerpunktwinkel auch bei sehr
großen Phasenzahlen nicht die Richtung der Zentrifugalbeschleunigung
(0◦). Vielmehr beträgt -unter Vernachlässigung einzelner Datenpunkte,
die als Ausreißer betrachtet werden- die kleinste Verschiebung ca. 10◦.
Die ist vermutlich auf die von Büchs et al. [1993, 2007] und Maier
und Büchs [2001] diskutierte asymmetrische Verteilung der Flüssigkeits-
masse aufgrund der Flüssigkeitsviskosität zurückzuführen.
Die kritische Phasenzahl von Phcrit =1,26 (s. Gl. 2.28, S. 18) markiert
gleichzeitig einen Flächenschwerpunktwinkel der Datenpunkte von ca.
50◦. Unter Berücksichtigung eines durchschnittlichen Öffnungswinkels
von ca. 200◦ (vgl. Gl. 5.22 b, S. 145) markiert dies den von Lotter
[2003] beschriebenen Eintritt der Hinterlippe in den der Zentrifugalbe-
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schleunigung entgegengesetzten Bereich und damit die Ausbildung des
Außer-Phase Zustandes. Die aus Leistungsmessungen in schikanelosen
Schüttelkolben gewonnene Quantifizierung des Außer-Phase Zustandes
in Form der Phkrit =1,26 besitzt folglich ebenso Gültigkeit für den durch
die Lage der Flüssigkeitsssichel bestimmten Außer-Phase Zustand in 48-
Well Mikrotiterplatten. Die Definition der Phasenzahl und die Angabe
des für den Außer-Phase Zustand kritischen Wertes behalten auch bei
vertikalen Wänden und dem gesteigerten Einfluss der Oberflächenspan-
nung (vgl. Kap. 2.1.4, S. 21) ihre Gültigkeit. Damit ist die quantitative
Übertragung der Außer-Phase Theorie in den Mikromaßstab gezeigt.
5.4.1.2. Flüssigkeitshöhen
Die Flüssigkeitshöhen sind eine wichtige Auslegungsgröße für den Betrieb
von Mikrotiterplatten. So ist die obere Flüssigkeitshöhe auf das Maß der
Welloberkante zu begrenzen, um ein Überschwappen der Flüssigkeit aus
dem Well zu vermeiden. Dieses ist beim Betrieb von Mikrotiterplatten
wegen Kreuzkontamination und Flüssigkeitsverlust unbedingt zu beach-
ten. Auf der anderen Seite lässt sich an Hand der Flüssigkeitshöhe die kri-
tische Schüttelfrequenz identifizieren, die überschritten werden muss, um
die Flüssigkeitsmasse in Bewegung zu setzen. Ferner spielt die Schwapp-
höhe beim Stofftransport eine Rolle, da sie sich nach Hermann [2002]
mit der Stofftransferfläche korrelieren lässt. Diese Parameter werden im
Folgenden für 48-Well Mikrotiterplatten charakterisiert und dabei beson-
ders die erhöhte Viskosität berücksichtigt.
Erforderliche Mindestschüttelfrequenz Abb. 5.24 zeigt die Flüssigkeits-
höhe nach Kap. 2.1.4, S. 24 für die bereits bei der Winkelbetrachtung
(vgl. Abb. 5.22, S. 145) untersuchten Betriebsbedingungen bei einem
Schütteldurchmesser von 12,5mm und 50mm und mit einem Füllvolu-
men von 400µL. In Abb. 5.24 a ist die obere Flüssigkeitshöhe hoF und
in Abb. 5.24 b die Schwapphöhe hL als Differenz zwischen oberer und
unterer Flüssigkeitshöhe aufgetragen. Ausserdem zeigt Abb. 5.24 a den
theoretischen Wert für das Einsetzen der Flüssigkeitsbewegung nach Gl.
2.31, S. 22 [Hermann, 2002] als Pfeile. In beiden Abbildungen ist zu-
nächst bei niedrigen Schüttelfrequenzen ein Bereich zu erkennen, in dem
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Abbildung 5.24.: Flüssigkeitshöhen nach Kap. 2.1.4, S. 24 in einer geschüttel-
ten 48-Well Mikrotiterplatte. Füllvolumen VL =400µL. Pfeile bezeichnen ncrit
nach Gl. 2.31, S. 22 [Hermann, 2002], durchgezogener Pfeil für d0 =50mm
und getsrichelter Pfeil für d0 =12,5mm.
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Abbildung 5.25.: Minimal benötigte Schüttelfrequenzen für das Einsetzen
von Flüssigkeitsbewegung in geschüttelten 48-Well Mikrotiterplatten. Berech-
nung nach Hermann [2002], vgl. Gl. 2.31, S. 22.
die Schwapphöhe bis zu einem kritischen Wert konstant bei null bleibt
und folglich keine Flüssigkeitsbewegung auftritt. Die Schüttelfrequenz,
ab der eine Flüssigkeitshöhe und damit eine Flüssigkeitsbewegung zu be-
obachten ist, hängt nur vom Schütteldurchmesser ab, jedoch nicht von
der Viskosität.
Die erforderliche Mindestschüttelfrequenz für das Einsetzen der Flüssig-
keitsbewegung wurde durch Hermann [2002] für wässrig viskose Flüssig-
keiten auf Basis eines Gleichgewichtes der Oberflächenkraft mit den Zen-
trifugalkraft der Schüttelbewegung die Gl. 2.31, S. 22 entwickelt. Ken-
sy et al. [2005] zeigte, dass diese Theorie auch auf 48-Well Mikroti-
terplatten anwendbar ist. Bei den in Abb. 5.24 gezeigten Ergebnissen
überschätzt der theoretische Wert die experimentellen Ergebnisse. Abb.
5.25 vergleicht alle in dieser Arbeit für das Einsetzen der Flüssigkeitsbe-
wegung gemessenen kritischen Schüttelfrequenzen mit dem berechneten
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Abbildung 5.26.: Maximal erreichbare Schüttelfrequenzen in Abhängigkeit
des Füllvolumens und des Schütteldurchmessers für wässrig viskose Flüssigkeit
in einer geschüttelten 48-Well Mikrotiterplatte. Gestrichelte Linien nach Gl.
5.22, S. 154.
Wert nach Gl. 2.31. Die Abbildung zeigt, dass die Messwerte bei New-
ton’scher Viskosität im Bereich von ±40% durch die theoretische Bezie-
hung wiedergegeben werden. Die Abweichung sind vermutlich einerseits
mit der Messunsicherheit bei dem Ablesen der Flüssigkeitshöhe und ande-
rerseits durch die abschätzende Interpolation der Grenzflächenspannung
σsl (vgl. Kap. 5.1.4, S. 104) begründet. Die Messpunkte für die Modell-
fluide weichen deutlich zu höheren gemessenen Schüttelfrequenzen hin
ab. Dies ist vermutlich durch die sehr hohe Viskosität verursacht, welche
bei strukturviskosen Flüssigkeiten zum Einsetzen der Flüssigkeitsbewe-
gung überwunden werden muss.
Maximal erreichbare Schüttelfrequenz Die obere Flüssigkeitshöhe in
Abb. 5.24 zeigt weiterhin, dass die Schüttelfrequenz nur bis zu einem be-
stimmten, vom Schütteldurchmesser abhängenden Maximalwert erhöht
wurde. Dieser ist die maximal mögliche Schüttelfrequenz, bevor die Flüs-
sigkeit mit der niedrigsten Viskosität (Wasser ähnlich) aus dem Well
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herausschwappen würde. Abb. 5.26 gibt eine Übersicht der maximal rea-
lisierbaren Schüttelfrequenzen, bevor die Flüssigkeit mit der niedrigen,
Wasser ähnlichen Viskosität die Oberkante des Wells erreicht. Die ma-
ximale Schüttelfrequenz kann zum Auslegen der Betriebsbedingungen
genutzt werden. Sie folgt der empirischen Beziehung:
nmax = 3,5×10−5 · V −0,44L · d−0,50 , (5.22)
wobei [n]=rpm, [VL]=µL und [d0]=mm. Die bei konstantem Füllvolumen
bestehende Proportionalität nmax ∼ d−0,50 zeigt, dass die Welloberkante
bei einer bestimmten, vom Füllvolumen abhängigen Zentrifugalbeschleu-
nigung erreicht wird. In anderen Worten ist die für das Erreichen der
Welloberkante kritische Zentrifugalkraft eine Funktion des Füllvolumens.
Abhängigkeit von der Viskosität Wird in der Mikrotiterplatte ein Pro-
zess betrieben, der einen filamentösen Mikroorganismus enthält, oder in
dem ein Biopolymer bildender Organismus fermentiert wird, ist mit ei-
nem Anstieg der Viskosität im Laufe der Fermentationszeit zu rechnen.
Wie sich ein solcher Anstieg auf die Flüssigkeitshöhe auswirkt wird im
Folgenden betrachtet.
Abb. 5.27 zeigt die obere Flüssigkeitshöhe im Well einer 48 -Well MTP
in Abhängigkeit der Viskosität für verschiedene Kombinationen aus Füll-
volumen und Schütteldurchmesser. Die Schüttelfrequenz ist dabei nach
Gl. 5.22 die für Wasser größtmögliche. Zusätzlich ist die Flüssigkeitshö-
he bei Schüttlerstillstand für die jeweiligen Füllvolumina als waagrechte,
gestrichelte Linie eingezeichnet. Diese Auftragung zeigt, dass die obere
Flüssigkeitshöhe mit steigender Viskosität kontinuierlich abnimmt. Bei
der größten untersuchten Viskosität von 155mPa·s erreicht die obere
Flüssigkeitshöhe fast das Niveau bei Schüttlerstillstand. Das bedeutet,
dass die Flüssigkeitsbewegung hier fast aufhört, obwohl mit der für Was-
ser maximal möglichen Schüttlerdrehzahl geschüttelt wird.
Weiterhin ist zu sehen, dass sich die obere Flüssigkeitshöhe bei konstan-
tem Füllvolumen und bei allen Schütteldurchmesser/Füllvolumen Kom-
binationen in gleicher Weise mit der Viskosität verändert. Mit sinkendem
Füllvolumen ist die Abnahme der oberen Flüssigkeitshöhe jedoch stärker
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Abbildung 5.27.: Obere Flüssigkeitshöhe in einer 48-Well Mikrotiterplatte in
Abhängigkeit der Viskosität. Die eingestellten Schüttelfrequenzen sind die in
Abhängigkeit des Füllvolumens und des Schütteldurchmessers für wässrig vis-
kose Flüssigkeit jeweils maximal erreichbaren (s. Gl. 5.22 und Abb. 5.26). Die
horizontalen, gestrichelten Linien bezeichnen die Flüssigkeitshöhe bei Schütt-
lerstillstand (n=0 rpm) für das jeweilige Füllvolumen.
Abbildung 5.28.: Schwapphöhe in einer 48-Well Mikrotiterplatte in Abhän-
gigkeit der Viskosität. Die eingestellten Schüttelfrequenzen sind die in Ab-
hängigkeit des Füllvolumens und des Schütteldurchmessers für wässrig viskose
Flüssigkeit jeweils maximal erreichbaren (s. Gl. 5.22 und Abb. 5.26). 155
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ausgeprägt. Bei dem geringsten Füllvolumen von 200µL ist diese Ab-
nahme besonders deutlich. Eine Betrachtung der Phasenzahl (vgl. Kap.
5.4.1.1, S. 150) ergibt für diese Betriebsbedingungen Ph<1,26 ab einer
Viskosität von 30mPa·s. Das starke Absinken der oberen Flüssigkeitshö-
he ist daher mit dem Eintreten des Außer-Phase Phänomens zu erklären.
Abb. 5.28 zeigt die Schwapphöhe der in Abb. 5.27 dargestellten Daten-
punkte. Auch hier ist eine deutlich Abnahme mit steigender Viskosität
zu beobachten. Bei konstanter Zentrifugalbeschleunigung (fester Kom-
bination aus Schütteldurchmesser und Schüttelfrequenz nach Gl. 5.22,
S. 154) ist demnach die Schwapphöhe nur von der Viskosität abhängig,
aber nicht vom Füllvolumen. Für die Flüssigkeitsbewegung in der ge-
schüttelten Mikrotiterplatte besteht damit eine deutliche Abhängigkeit
der Flüssigkeitshöhe von der Viskosität. Dieses Ergebnis steht im deutli-
chen Widerspruch zu Hermann et al. [2003] und Doig et al. [2005]
(vgl. Kap. 2.1.4, S. 21). Künftige Arbeiten auf diesem Gebiet sollten die-
sen Widerspruch näher untersuchen.
Ferner beschreibt Hermann [2002] eine Abhängigkeit der Schwapphöhe
von der Oberflächenspannung. Obwohl hier die verschiedenen Versuchs-
flüssigkeiten unterschiedliche Oberflächenspannungen σl aufweisen, wur-
den sie in dieser Studie nicht berücksichtigt. Das liegt zum Einen daran,
dass beides, Oberflächenspannung und Viskosität von der PVP Konzen-
tration der verwendeten Versuchsflüssigkeiten abhängen und sich somit
nur gleichzeitig verändern (vgl. Kap. 5.1, S. 99ff). Zum Anderen beträgt
die Spannbreite der Oberflächenspannung max. 10% des Mittelwertes
gegenüber 283% des Mittelwertes bei der Viskosität (vgl. Abb. 5.3, S.
104). Daher wird angenommen, dass der Einfluss der Viskosität den der
Oberflächenspannung weitgehend überdeckt.
5.4.2. Strukturviskose Flüssigkeiten
Wird in der Mikrotiterplatte ein Mikroorganismus fermentiert, der fila-
mentös wächst, oder der ein Biopolymer bildet, weisen die Fermentations-
brühen typischerweise strukturviskoses Fließverhalten auf. Das hydrody-
namische Verhalten solcher Flüssigkeiten in der 48-Well Mikrotiterplatte
wird in diesem Abschnitt in Form der strukturviskosen Modellfluide MFI
und MFII (s. Kap. 3.6.3.1, S. 59ff) untersucht.
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Abb. 5.29 zeigt analog zu Abb. 5.24 die obere Flüssigkeitshöhe in Abhän-
gigkeit der Schüttelfrequenz für verschieden Newton’sch viskose Flüssig-
keiten, sowie das eine Fermentationsbrühe charakterisierende struktur-
viskose Modellfluid MFI. Die Auftragung zeigt, dass die Flüssigkeits-
bewegung des strukturviskosen Modellfluides ungefähr bei der gleichen
Schüttelfrequenz einsetzt, wie bei allen anderen Flüssigkeiten. Dies un-
terstützt die in Kap. 5.4.1.2, S. 152 beschriebenen Erkenntnis über die
Viskositätsunabhängigkeit der minimal erforderlichen Schüttelfrequenz
(vgl. Kap. 5.4.1.2, S. 152). Mit steigender Schüttelfrequenz ist zu er-
kennen, dass die obere Flüssigkeitshöhe des strukturviskosen Modellflui-
des bei kleineren Schüttelfrequenzen von ca.  225 rpm niedriger als bei
allen anderen Flüssigkeiten ist. Mit weiter steigender Schüttelfrequenz
ist allerdings ein Anstieg der oberen Flüssigkeitshöhe zu beobachten,
der stärker ausgeprägt ist als bei den anderen Flüssigkeiten mit New-
ton’schem Fließverhalten. Diese Beobachtung ist mit dem strukturvis-
kosen Fließverhalten des Modellfluides zu erklären. Nach Kap. 5.2.5, S.
124 ist aufgrund der effektiven Scherrate in geschüttelten Erlenmeyer-
kolben auch in Mikrotiterplatten eine steigende effektive Scherrate mit
steigender Schüttelfrequenz zu erwarten. Mit steigender Scherrate sinkt
die Viskosität einer strukturviskosen Flüssigkeit ab (vgl. Kap. 2.1.2.3, S.
14). Nach Kap. 5.4.1.2, S. 156 steigt die Flüssigkeitshöhe mit sinkender
Viskosität an, was den starken Anstieg erklärt.
Abb. 5.30 zeigt analog zu Abb. 5.29 die Verhältnisse bei einem auf
12,5mm reduzierten Schütteldurchmesser und einem auf 200µL redu-
zierten Füllvolumen. Diese Reduktion von Schütteldurchmesser und Füll-
volumen erlaubt eine höhere maximale Schüttelfrequenz von 1000 rpm.
Der Verlauf der Flüssigkeitshöhe des strukturviskosen Modellfluides mit
steigender Schüttelfrequenz nimmt qualitativ den gleichen Verlauf, wie
bei d0 =50mm und VL =400µL und erreicht bei der größten Schüttel-
frequenz ungefähr die gleiche Flüssigkeitshöhe von 11mm. Im Vergleich
zu den Newton’schen Flüssigkeiten ist jedoch die relative Position zu
niedrigeren Newton’schen Viskositäten hin verschoben. Bei d0 =50mm,
VL =400µL und der dabei maximal möglichen Schüttlerdrehzahl von
350 rpm entspricht die obere Flüssigkeitshöhe des strukturviskosen Mo-
dellfluides ungefähr der Newton’schen Viskosität von 59mPa·s. Bei d0
=12,5mm, VL =200µL und der dabei maximal möglichen Schüttlerdreh-
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Abbildung 5.29.: Obere Flüssigkeitshöhe von Newton’sch viskosen Flüssig-
keiten und des strukturviskosen Modellfluides MFI nach Kap. 3.6.3.1, S. 59ff
in Abhängigkeit der Schüttelfrequenz. Betriebsbedingungen: 48-Well MTP hy-
drophob, Schütteldurchmesser 50mm, Füllvolumen 400µL.
Abbildung 5.30.: Obere Flüssigkeitshöhe von Newton’sch viskosen Flüssig-
keiten und des strukturviskosen Modellfluides MFI nach Kap. 3.6.3.1, S. 59ff
in Abhängigkeit der Schüttelfrequenz. Betriebsbedingungen: 48-Well MTP hy-
drophob, Schütteldurchmesser 12,5mm, Füllvolumen 200µL.
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Tabelle 5.3.: Phasenzahl nach Gl. 2.28, S. 18 für die Newton’schen Flüssigkei-
ten, die bei den entsprechenden Betriebsbedingungen die gleiche Flüssigkeits-
höhe aufweisen, wie das strukturviskose Modellfluid MFI.
d0 = 50mm d0 = 12,5mm
n = 350 rpm n = 1000 rpm
VL = 400µL VL = 200µL
η = 59mPa·s 7,92 1,97
η = 18mPa·s 14,5 3,61
zahl von 1000 rpm liegt die obere Flüssigkeitshöhe des strukturvisko-
sen Modellfluides zwischen der von den Newton’schen Viskositäten von
18mPa·s und 35mPa·s.
Tab. 5.3 zeigt die Phasenzahlen nach Gl. 2.28, S. 18 für die oben diskutier-
ten Newton’sch viskosen Flüssigkeiten. Diese unterstützen die Beobach-
tung, dass sich einerseits die Flüssigkeitsbewegung durch den kleineren
Schütteldurchmesser und das kleinere Füllvolumen dem Außer-Phase Zu-
stand annähert. Während dies bei Newton’sch viskosen Flüssigkeiten zu
kleineren Flüssigkeitshöhen führt (vgl. Kap. 5.4.1.2, S. 156), bewirkt bei
dem strukturviskosen Modellfluid die mit der höheren Schüttelfrequenz
einhergehende höhere effektive Scherrate eine niedrigere Viskosität. Of-
fenbar kompensieren sich dabei die beiden Effekte.
Bei der Flüssigkeitsbewegung von strukturviskosen Flüssigkeiten in Mi-
krotiterplatten treten demnach zwei gegenläufige Effekte auf: Einerseits
wirken sich hohe Schüttlerdrehzahlen positiv auf den Phasenzustand
aus, da es dabei aufgrund der Strukturviskosität zu niedriger Viskosität
kommt. Die maximal erreichbare Schüttelfrequenz ist jedoch begrenzt
durch das Erreichen der Welloberkante der Flüssigkeit. Je höher jedoch
die erreichbare Schüttelfrequenz ist, desto kleiner ist der Schütteldurch-
messer, was sich wiederum negativ auf den Phasenzustand auswirkt. Die-
se Effekte sind bei der Auslegung der Betriebsbedingungen für struk-
turviskose Fermentationssysteme zu beachten. Dazu wird im nächsten
Kapitel die Beschreibung der effektiven Scherrate untersucht.
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5.4.3. Effektive Scherrate in 48-Well Mikrotiterplatten
Kap. 5.4.1.2, S. 156 hat gezeigt, dass die Flüssigkeitshöhe in geschüttelten
Mikrotiterplatten von der Viskosität abhängig ist. Die Diskussion im vor-
angegangenen Abschnitt hat verdeutlicht, dass sich die Flüssigkeitshöhe
des strukturviskosen Modellfluides und damit dessen Viskosität mit der
Schüttelfrequenz ändert. Aus den Abbn 5.29 und 5.30 ist ersichtlich, dass
die Flüssigkeitshöhe des strukturviskosen Modellfluides in Abhängigkeit
von verschiedenen Schüttelfrequenzen jeweils der Flüssigkeitshöhe einer
anderen Newton’sch viskosen Flüssigkeit entspricht. Mit anderen Worten
schneidet der Verlauf eines strukturviskosen Modellfluides mit bei kleiner
Schüttelfrequenz zunächst den Verlauf einer hochviskosen Newton’schen
Flüssigkeit und mit steigender Frequenz immer niedriger viskose Flüssig-
keiten. Die jeweiligen Schnittpunkte erlauben nun in Anlehnung an das
in Kap. 3.3, S. 52 beschriebene Konzept eine Zuordnung der effektiven
Viskosität des strukturviskosen Modellfluides zu der jeweiligen Schüttel-
frequenz. Aus der Verknüpfung von Viskosität und Scherrate nach dem
Ostwald - deWaele Gesetz (s. Gl. 2.23, S. 14) lässt sich unter Berück-
sichtigung des Konsistenzfaktors K und des Fließindexes m damit die
effektive Scherrate bei bestimmten Schüttelfrequenzen ermitteln.
Abb. 5.31 gibt eine Übersicht über die nach dem oben beschriebenen
Verfahren ermittelten Schnittpunkte. Der Phasenzustand dieser Punkte
wurde mit Hilfe der Ph geprüft. Außer-Phase Punkte mit PhV <1,26
(vgl. Gl. 2.28, S. 18) sind mit offenen Symbolen gekennzeichnet und wer-
den für die folgende Auswertung nicht berücksichtigt.
Zur Beschreibung der effektiven Scherrate in Abhängigkeit der Betriebs-
bedingungen lässt sich der gleiche Ansatz verfolgen, der bereits in Kap.
5.2.5, S. 124ff für schikanelose Schüttelkolben beschrieben wurde. Dabei
folgen aus der Liste der Einflussfaktoren die dimensionslosen Kennzahlen
nach Gl. 5.13, S. 126. Die Anpassung der Koeffizienten ergibt folgenden
Zusammenhang für die effektive Scherrate in geschüttelten 48-Well Mi-
krotiterplatten:
γ˙eff
n
= 3,14 ·
(
d
V
1/3
L
)1,36
·Re0,15 · Fr0,55a (5.23)
Dabei ist im Vergleich zu schikanelosen Schüttelkolben (vgl. Gl. 5.14, S.
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Abbildung 5.31.: Effektive Scherrate ermittelt durch Vergleich von Flüssig-
keitshöhen in 48-Well Mikrotiterplatten. Geschlossenen Symbole bezeichnen
In-Phase Punkte nach Gl. 2.28, S. 18, und offene Symbole Außer-Phase Punk-
te. Betriebsbedingungen: Schütteldurchmesser 12,5-50mm, Füllvolumen 200-
600µL.
126) ein deutlicher Einfluss der die Zentrifugalbeschleunigung beschrei-
benden Kennzahl Fra und ein deutlich reduzierter Einfluss der Viskosi-
tät in Form der Re - Zahl zu erkennen. Abb. 5.32 zeigt, dass die in-Phase
Punkte mit einer Genauigkeit von ±30% wiedergeben werden. Mit Wer-
ten von ca. 80-150 1s liegt die effektive Scherrate in 48-Well Mikrotiter-
platten damit im unteren des für Schüttelkolben ermittelten Bereiches
(vgl. Kap. 5.2.5, S. 124). Mit der Berechnungsgleichung 5.23 steht damit
zum ersten Mal eine Quantifizierung der effektiven Scherrate in geschüt-
telten Mikrotiterplatten zur Verfügung.
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Abbildung 5.32.: Anpassungsgüte der Berechnungsgleichung 5.23 für die ef-
fektive Scherrate in einer geschüttelten 48-Well Mikrotiterplatte. Die Scherrate
wurde durch Vergleich von Flüssigkeitshöhen ermittelt (vgl. Abb. 5.31). Für
die Anpassung wurden nur solche Punkte berücksichtigt, bei denen eine Flüs-
sigkeitsbewegung vorhanden ist und die nach Gl. 2.28, S. 18 in-Phase sind
(geschlossene Symbole). Offene Symbole bezeichnen Außer-Phase Punkte.
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5.5. Hydromechanische Belastung in
Schüttelkolben
Die hydromechanische Belastung ist, wie in Kap. 1, S. 3 dargestellt, für
Prozesse mit einer zweiten organischen Flüssigphase oder mit mechanisch
empfindlichen Zellen eine wichtige Auslegungsgröße. Für deren Charak-
terisierung in Schüttelkolben kommt die in Kap. 4.4, S. 81 entwickel-
te Methode zum Einsatz. Diese Methode basiert auf der Messung von
Tropfengrößen in einem koaleszenzgehemmten flüssig/flüssigen Zweipha-
sensystem. Zunächst werden diese Tropfengrößen und ihre Abhängigkeit
von den Betriebsbedingungen untersucht. Anschließend folgt eine Be-
trachtung der Dispergierintensität und schließlich eine Beschreibung des
die hydromechanische Belastung beschreibenden Parameters der maxi-
malen lokalen Energiedissipationsrate.
5.5.1. Maximaler stabiler Tropfendurchmesser im
Schüttelkolben
Büchs und Zoels [2001] untersuchten in Schüttelkolben die Abhängig-
keit des maximal stabilen Tropfendurchmessers vom Füllvolumen. Die
dabei gefundene Unabhängigkeit des maximalen Tropfendurchmessers
vom Füllvolumen konnte auch im Rahmen dieser Arbeiten bestätigt wer-
den (Daten nicht dargestellt). Abb. 5.33 zeigt weiterhin den maximalen
Tropfendurchmesser bei drei verschiedenen Schütteldurchmessern. Es ist
keine signifikante Abhängigkeit von diesem Betriebsparameter zu erken-
nen.
Abb. 5.34 zeigt den maximalen Tropfendurchmesser in Abhängigkeit von
der Schüttelfrequenz bei verschiedenen Kolbengrößen. Es ist zu sehen,
dass der maximale Tropfendurchmesser mit steigender Kolbengröße und
mit steigender Schüttelfrequenz abnimmt, was die Ergebnisse von Büchs
und Zoels [2001] bestätigt. Diese Beobachtung lässt vermuten, dass die
Umfangsgeschwindigkeit im Schüttelkolben einen Einflussparameter dar-
stellt. Dieser Umstand wird in Kap. 5.5.4, S. 173 wieder aufgegriffen.
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Abbildung 5.33.: Maximaler Tropfendurchmesser über der Schüttelfrequenz
bei Variation des Schütteldurchmessers. Stoffsystem TTCC (vgl. Kap. 4.4.2,
S. 82), Kolbennennvolumen VK =500mL , Füllvolumen VL =50mL .
Abbildung 5.34.: Maximaler Tropfendurchmesser bei Variation des Kolben-
nennvolumens. Stoffsystem TTCC (vgl. Kap. 4.4.2, S. 82), Schütteldurchmesser
d0 =25mm, rel. Füllvolumen VL/VK=10%.
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Abbildung 5.35.: Maximaler Tropfendurchmesser in Schüttelkolben und
Rührreaktor mit Stoffsystem TTCC (vgl. Kap. 4.4.2, S. 82). Schikanelos: Kol-
bennennvolumen VK : 250 - 1000mL, relatives Füllvolumen: VL/VK : 4% - 20%,
Schütteldurchmesser d0: 25 - 70mm, Schüttelfrequenz n: 200 - 400 rpm. Mit
Schikane: VK : 300 - 500mL, relatives Füllvolumen VL/VK : 5% - 20%, Schüt-
teldurchmesser d0: 50 - 70mm, Schüttelfrequenz n: 150 - 300 rpm. Rührreaktor
nach Abb. 4.7, S. 84.
5.5.2. Einfluss des volumetrischen Leistungseintrages
auf den maximalen Tropfendurchmesser
Abb. 5.35 zeigt alle im Schüttelkolben und im 8L Vergleichsrührreaktor
(vgl. Abb. 4.7, S. 84) gemessenen maximalen Tropfendurchmesser des
dichteausgeglichenen Stoffsystems TTCC (vgl. Kap. 4.4.2, S. 82). Der
Vergleich der Tropfendurchmesser erfolgt aufgrund der in Kap. 4.4.3, S.
85 gezeigten Selbstähnlichkeit der Tropfengrößenverteilungen in beiden
Reaktortypen. Zur Darstellung der in das Reaktionsvolumen eingetra-
genen hydromechanischen Leistung auf der x -Achse wird zunächst der
volumetrische Leistungseintrag herangezogen.
Vergleich von Schüttelkolben und Rührreaktor Abb. 5.35 zeigt, dass
bei gleichem volumetrischen Leistungseintrag der maximale Tropfendurch-
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messer in Schüttelkolben wesentlich größer ist, als im Rührreaktor. Da
der maximale Tropfendurchmesser ein Maß für die maximale Energiedis-
sipationsrate darstellt (vgl. Kap. 2.2.1, S. 26), lässt sich feststellen, dass
bei gleichem volumetrischen Leistungseintrag die maximale Energiedissi-
pationsrate im Schüttelkolben signifikant kleiner ist, als im Rührreaktor.
Dieses bestätigt die Beobachtungen von Büchs und Zoels [2001] auf
einer breiten Basis von Betriebsbedingungen.
Anders betrachtet ist zu sehen, dass sowohl in Schüttelkolben, als auch im
Rührreaktor mit dem gleichen Stoffsystem gleich große maximale Trop-
fendurchmesser erreicht werden können. Allerdings ist der dazu notwen-
dige volumetrische Leistungseintrag in Schüttelkolben um eine Größen-
ordnung größer, als im Rührreaktor. In anderen Worten muss für die
gleiche maximale Energiedissipationsrate im Schüttelkolben ein wesent-
lich größerer durchschnittlicher Leistungseintrag aufgewendet werden als
im Rührreaktor.
Die oben ausgeführten Beobachtungen lassen auf einen wesentlich gleich-
mäßigeren Eintrag der hydromechanischen Leistung im Schüttelkolben
schließen. Für die hydromechanische Belastung bedeutet dies einen we-
sentlich schonenderen Betrieb des Schüttelkolbens gegenüber dem Rühr-
reaktor. Bei gleichem volumetrischen Leistungseintrag resultiert daraus
im Schüttelkolben eine schlechtere Dispergierung von Öl-Kohlenstoffquellen
oder eine größere Pelletgröße von pelletierenden Mikroorganismen und
bietet eine Erklärung für die in der Literatur beschriebenen Probleme
bei der Maßstabsübertragung solcher Prozesse (vgl. Kap. 2.2, S. 25).
Vergleich bei Rapsöl als disperse Phase Abb. 5.36 zeigt analog zu Abb.
5.35 den maximalen Tropfendurchmesser für das Stoffsystem RSO, des-
sen disperse Phase aus Rapsöl besteht. Zunächst ist im Vergleich mit dem
Stoffsystem TTCC (Abb. 5.35, S. 165) das deutlich höhere Niveau der
maximalen Tropfendurchmesser zu sehen. Dies ist durch die wesentlich
höhere Viskosität der dispersen Phase Rapsöl gegenüber dem Lösungs-
mittelgemisch (TTCC, vgl. Kap. 4.4.2, S. 82) zu erklären (vgl. Gl. 2.36,
S. 27). Ansonsten werden auch für die erhöhte Viskosität der dispersen
Phase die gleichen Zusammenhänge wie oben beschrieben beobachtet.
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Abbildung 5.36.: Maximaler Tropfendurchmesser in Schüttelkolben und
Rührreaktor Stoffsystem RSO (vgl. Kap. 4.4.2, S. 82). Schikanelos: Kolben-
nennvolumen VK : 250 - 1000mL, relatives Füllvolumen: VL/VK : 4% - 20%,
Schütteldurchmesser d0: 25 - 70mm, Schüttelfrequenz n: 150 - 400 rpm. Rühr-
reaktor nach Abb. 4.7, S. 84.
Weiterhin ist zu bemerken, dass dass Stoffsystem TTCC entwickelt wur-
de, um den Dichteunterschied zwischen disperser und kontinuierlicher
Phase zu minimieren, da dieser Einfluss auf die Dispergierwirkung im
Schüttelkolben unbekannt ist. Dagegen besteht beim Stoffsystem RSO
ein Dichteunteunterschied von 83 kgm3 .
Vergleich bei Einsatz von Schikanen Um den Einfluss von Einbau-
ten auf die Dispergierwirkung von Schüttelkolben zu untersuchen, wur-
den Dispergierversuche in Schikanekolben mit Kolbennennvolumen von
300mL und 500mL (vgl. Kap. 3.1.1, S. 42) durchgeführt. Die Ergeb-
nisse dieser Versuche sind ebenfalls in Abb. 5.35 (Stoffsystem TTCC)
dargestellt. Darin ist zu erkennen, dass sich der maximale Tropfendurch-
messer und damit die maximale Energiedissipationsrate bei gleichem
durchschnittlichen Leistungseintrag nicht zwischen schikanelosem und
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schikanebewehrtem Kolben unterscheidet. Dieses unerwartete Ergebnis
ist durch die folgende Betrachtung der Betriebsbedingungen zu erklären.
Abbildung 5.37.: Maximaler Tropfendurchmesser und durchschnittliche
Energiedissipationsrate in Schikanekolben aufgetragen über den Werten für
schikanelose Kolben bei den gleichen Betriebsbedingungen.
Abb. 5.37 vergleicht den maximalen Tropfendurchmesser und die durch-
schnittliche Energiedissipationsrate im Schikanekolben mit dem in schi-
kanelosen Kolben bei gleichen Betriebsbedingungen. Die durchgezogene
Linie ist die Paritylinie, welche gleiche Werte auf beiden Achsen be-
zeichnet. Diese Auftragung zeigt deutlich, dass bei gleichen Betriebs-
bedingungen der maximale Tropfendurchmesser () im Schikanekolben
stets kleiner ist im Vergleich zum schikanelosen Kolben. Folglich ist nach
Gl. 2.35, S. 26 bei gleichen Betriebsbedingungen die maximale Energie-
dissipationsrate im Schikanekolben größer, als im schikanelosen Kolben.
Gleichzeitig ist in der Abbildung zu sehen, dass im Schikanekolben die
durchschnittliche Energiedissipationsrate () ebenfalls größer ist, als im
schikanelosen Kolben. Werden daher die maximalen Tropfendurchmes-
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ser bei der gleichen durchschnittlichen Energiedissipationsrate miteinan-
der verglichen (was für schikanelose und schikanebewehrte Kolben un-
terschiedliche Betriebsbedingungen bedeutet), ist (wie in Abb. 5.35 zu
sehen) kein Unterschied zwischen den beiden Reaktortypen zu erkennen.
5.5.3. Betrachtung der Dispergierwirkung
Zur Quantifizierung der Dispergierwirkung in den untersuchten Reakto-
ren wird aus den gemessenen Tropfendurchmessern (vgl. Kap. 5.5.2, S.
165) mit Hilfe der Gln 2.35 und 2.36 (S. 26) die maximale Energiedissipa-
tionsrate εmax berechnet. Um dabei den Einfluss der hydrodynamischen
Verhältnisse bei verschiedenen Betriebsbedingungen auf die Dispergier-
wirkung beurteilen zu können, wird die maximale Energiedissipationsrate
relativ zur durchschnittlichen (s. Gl. 2.18, S. 13) betrachtet.
5.5.3.1. Schikanelose Kolben
Abb. 5.38 zeigt das Verhältnis der maximalen zur durchschnittlichen
Energiedissipationsrate über der die Strömung beschreibenden Reynolds-
zahl nach Büchs et al. [2000a] (vgl. Gl. 2.16, S. 12) für schikanelose
Kolben. Trotz der relativ großen Streubreite ist zunächst zu sehen, dass
bei kleinen Re - Zahlen bis ca. 50.000 das aus den gemessenen Tropfen-
größen bestimmte Verhältnis εmaxε∅ Werte von 1 oder sogar darunter
annimmt. Mit steigender Re - Zahl ist dann ab ca. 50.000 bis 66.000 (als
senkrechte, gestrichelte Linie eingezeichnet) ein Anstieg des Verhältnis-
ses εmaxε∅ zu beobachten, das bei ca. 80.000 einen Wert von
εmax
ε∅
≈ 6
erreicht. Aus dieser Auftragung wird deutlich, dass das Verhältnis εmaxε∅
in Schüttelkolben nach Überschreiten der Re - Zahl von ca. 60.000 eine
Funktion der Betriebsbedingungen ist und keine, wie im Rührreaktor
[Liepe et al., 1988; Henzler, 2000], konstante Größe.
Verhältnisse von εmaxε∅ ≈ 1 bedeuten, dass die Energie sehr gleichmäßig
über das Reaktionsvolumen dissipiert. Dies wäre damit zu erklären, dass
die Turbulenz im schikanelosen Kolben bei diesen Re - Zahlen nicht voll-
ständig ausgebildet ist. In diesem Fall ist die hier genutzte Messmethode
nicht anwendbar und eine maximale Energiedissipationsrate εmax nicht
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Abbildung 5.38.: Dispergierwirkung in Schüttelkolben. Maximale Energie-
dissipationsrate εmax berechnet aus gemessenen Tropfengrößen (Gln 2.35 und
2.36). Durchschnittliche Energiedissipationsrate ε∅ für schikanelose Kolben
nach Gln 2.18, Stoffsysteme nach Kap. 4.4.2, S. 82, Betriebsbedingungen: Schi-
kanelose Kolben, VK : 250 - 1000mL, VL/VK : 4% - 20%, d0: 25 - 70mm, n: 200 -
400 rpm. Reynoldszahl Re nach Gl. 2.16, S. 12.
zu bestimmen. Ebenso sind Verhältnisse von εmaxε∅ <1 physikalisch sinn-
los und werden im Rahmen der Messgenauigkeit ebenfalls diesem nicht
turbulenten Bereich zugeordnet. Mit steigenden Re - Zahlen steigt das
Verhältnis von Maximal - zum Durchschnittswert an, was mit dem Ein-
setzen der turbulenten Strömung zu erklären wäre. Diese Erklärung wird
unterstützt durch den Vergleich der kritischen Re - Zahl in Geräten, die
eine Flüssigkeitsbewegung analog zu den im Schüttelkolben zeigen: Dai-
ly und Nece [1960] definieren die Re - Zahl einer im Gehäuse rotieren-
den Scheibe mit dem Scheibendurchmesser als charakteristische Länge.
Die kritische Re - Zahl wird dabei zu 50.000 angegeben. Zum Anderen
beträgt die kritische Reynoldszahl in zwei konzentrisch rotierenden Zy-
lindern (Couette - Viskosimeter) 66.000 [Schlichting, 1932]. Diese Re -
Zahlen sind in Abb. 5.38 als senkrechte, gestrichelte Linien eingezeichnet.
Diese Betrachtung liefert zum ersten Mal eine kritische Re - Zahl für das
Vorliegen turbulenter Strömung im Schüttelkolben.
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Abbildung 5.39.: Dispergierwirkung εmax
ε∅
in Abhängigkeit der Reynoldszahl
ReV nach Gl. 2.22, S. 14 im schikanelosen Schüttelkolben. Maximale Energie-
dissipationsrate εmax berechnet aus gemessenen Tropfengrößen nach Gln 2.35
und 2.36. Durchschnittliche Energiedissipationsrate ε∅ nach Gl. 2.18. Stoffsys-
teme nach Kap. 4.4.2, S. 82. Betriebsbedingungen: VK : 250 - 1000mL , VL/VK :
4% - 20%, d0: 25 - 70mm, n: 200 - 400 rpm.
Um die Anwendbarkeit der in Kap. 2.1.2.2, S. 13 entwickelten modifizier-
ten ReV - Zahl für schikanelose Kolben zu untersuchen, ist in Abb. 5.39
das gemessene Verhältnis εmaxε∅ über dieser Kennzahl aufgetragen. Es
ist deutlich zu sehen, dass die Streubreite der Messwerte abgenommen
hat und dass eine Abhängigkeit des die Dispergierwirkung beschreiben-
den Verhältnisses εmaxε∅ von ReV besteht. Aufgrund der Datenlage ist
nicht zu beurteilen, ob dieses Verhältnis bei größeren ReV einen konstan-
ten Wert annimmt, wie es bei Rührreaktoren der Fall ist. Untersuchun-
gen bei noch größeren ReV - Zahlen sind allerdings nicht sinnvoll, da die
höchsten hier dargestellten ReV -Werte bereits bei Betriebsbedingungen
vorliegen, die in der Praxis als ”sehr intensiv” betrachtet werden wür-
den. Noch ”intensivere” Betriebsbedingungen sind weit von praxisrele-
vanten entfernt (ReV =30.000 für VK =500mL, VL =50mL, n=484 rpm
oder ReV =40.000 für VK =1000mL, VL =100mL, n=404 rpm). Die
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Abbildung 5.40.: Dispergierwirkung in Schüttelkolben. Maximale Energie-
dissipationsrate εmax berechnet aus gemessenen Tropfengrößen (Gln 2.35 und
2.36). Durchschnittliche Energiedissipation ε∅ nach Kap. 5.3, S. 133. Stoffsys-
tem TTCC nach Kap. 4.4.2, S. 82. Betriebsbedingungen: VK : 250 - 1000mL ,
VL/VK : 4% - 20%, d0: 25 - 70mm, n: 200 - 400 rpm.
hier dargestellten Daten decken demnach das in der Praxis übliche Feld
der Betriebsbedingungen weitläufig ab.
Zusammenfassend lässt sich festhalten, dass die nach Kap. 2.1.2.2, S.
13 entwickelte Reynoldszahl mit der Kubikwurzel des Füllvolumens als
charakteristische Länge die Dispergierwirkung gut beschreiben kann. Die
für das Vorliegen turbulenter Strömung kritische ReV - Zahl (s.o.) beträgt
nach Abb. 5.39 ≈ 18.000.
5.5.3.2. Schikanekolben
Abb. 5.40 zeigt das die Dispergierwirkung beschreibende Verhältnis εmaxε∅
für Schikanekolben nach Kap. 3.1.1, S. 42. Die Messdaten liegen hier bei
kleineren Re - Zahlen vor, als bei schikanelosen Kolben, da die Schüt-
telfrequenz und das Kolbennennvolumen kleiner sind, um den gleichen
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volumetrischen Leistungseintrag zu erzeugen (vgl. Kap. 5.5.2, S. 168),
was gleichzeitig in einer niedrigeren Re - Zahl resultiert. Hier liegt der
Großteil der Messwerte bei dem bereits oben diskutierten Verhältnis von
1 vor (vgl. Kap. 5.5.3.1, S. 169). Andererseits sind bei Schikanekolben im
gleichen niedrigen Re - Bereich Verhältnisse εmaxε∅ von deutlich über 1 zu
beobachten. Eine Betrachtung der Betriebsbedingungen zeigt, dass diese
Werte bei einem Schütteldurchmesser von d0 =25mm gemessen wurden,
was die Ergebnisse von Büchs und Zoels [2001] bestätigt. Kap. 5.3,
S. 133 zeigt anhand von Leistungseintragsmessungen, dass die Flüssig-
keitsbewegung bei diesem Schütteldurchmesser außer-Phase ist. Für die
Kolben mit Nennvolumen von 500mL gilt das Gleiche für alle untersuch-
ten Schütteldurchmesser. Obwohl in diesem Betriebszustand der durch-
schnittliche Leistungseintrag reduziert ist, scheint es in Schikanekolben
keine Reduktion der maximalen Energiedissipationsrate in gleichem Aus-
maß zu geben.
Dieses Ergebnis unterstützt die von Büchs et al. [2001] geäußerte und
in Kap. 5.3.3, S. 143 diskutierte Interpretation über die Ausbildung des
Außer-Phase Zustandes. Dabei kommt es durch die Reduktion des rotie-
renden Flüssigkeitsvolumens zu einer überproportional reduzierten Ener-
giedissipationsrate. Das große Verhältnis εmaxε∅ ist dann mit einem relativ
geringen ε∅ zu erklären, während die εmax in Schikanekolben durch die
weiterhin bestehende Rotationsgeschwindigkeit der Restflüssigkeitsmas-
se bestehen bleibt. Basierend auf dieser Erklärung ist für weiterführende
Arbeiten denkbar, aus den vorliegenden Datenpunkten im Außer-Phase
Zustand in Schikanekolben den Anteil des noch in-Phase rotierenden
Flüssigkeitsvolumens abzuleiten. Dieses Ergebniss über die Tropfendi-
spergierung ist auch im Einklang mit dem Vorliegen turbulenter Strö-
mung in Schikanekolben bei allen Betriebsbedingungen nach Kap. 5.3.3,
S. 143.
5.5.4. Berechnungsansatz für die maximale
Energiedissipationsrate in Schüttelkolben
In Kap. 5.5.3, S. 169ff wurde die maximale Energiedissipationsrate disku-
tiert, welche aus gemessenen Tropfengrößen ermittelt wurde. Andersher-
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Abbildung 5.41.: Ansatz für die Berechnung der maximalen Energiedissipa-
tionsrate in Schüttelkolben in Anlehnung an Gl. Gl. 2.9, S. 9 nach Liepe et
al. [1988] für den Rührreaktor.
um lässt sich ein theoretischer maximaler Tropfendurchmesser mit Hilfe
der Gln 2.35 und 2.36 (S. 26) berechnen, wenn die maximale Energiedis-
sipationsrate vorgegeben wird. Für Rührreaktoren lässt sich diese nach
Liepe et al. [1988] (s. Gl. 2.9, S. 9) theoretisch aufgrund der Geometrie
und der Rührerdrehzahl berechnen. Für Schüttelkolben ist eine solche
Definition bislang unbekannt. Zur theoretischen Betrachtung der maxi-
malen Energiedissipationsrate und des maximalen Tropfendurchmessers
in Schüttelkolben wird im Folgenden ein auf der Liepe -Gleichung (Gl.
2.9, S. 9) basierender Ansatz vorgestellt.
Abb. 5.41 zeigt die Einflussparameter in Gl. 2.9: neben der Konstanten
cD sind dies die Geschwindigkeit des leistungseintragenden Organs (Um-
fangsgeschwindigkeit des Rührers (u = πnd2)) sowie dessen Abmessung
senkrecht zur Strömungsrichtung (Rührerblatthöhe h1) [Liepe et al.,
1988]. Der Ansatz für den Schüttelkolben überträgt diesen Zusammen-
hang: Die Geschwindigkeit ist die Umfangsgeschwindigkeit der Flüssig-
keitssichel im Kolben (u=πnd), und die Höhe des leistungseintragenden
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Organs lässt sich als die maximale Höhe der Flüssigkeitssichel (hof ) nach
den Gln 5.4 und 5.5, S. 106 definieren. Daraus resultiert für den Schüt-
telkolben:
εmax =
cD · (πnd)3
hof
(5.24)
Für Schikanekolben werden die gleichen Grössen verwendet. Es wird an-
genommen, dass für die Umfangsgeschwindigkeit wird der zusätzliche
Umfangsweg durch die Schikanen vernachlässigbar ist, und die obere
Flüssigkeitshöhe in schikanelosen und schikanebewehrten Kolben gleich
ist.
Abbildung 5.42.: Maximaler Tropfendurchmesser in Schüttelkolben und
Rührreaktor. Stoffsysteme nach Kap. 4.4.2, S. 82. Daten für Stoffsystem RSO
umgerechnet nach Gl. 2.36, S. 27. Betriebsbedingungen für Schikanelose Kol-
ben: VK : 250 - 1000mL , VL/VK : 4% - 20%, d0: 25 - 70mm, n: 200 - 400 rpm.
Kolben mit Schikane: VK : 300 - 500mL , VL/VK : 5% - 20%, d0: 50 - 70mm, n:
150 - 300 rpm. Rührreaktor nach Abb. 4.7, S. 84. cD =0,1 nach Gl. 2.9, S. 9.
Abb. 5.42 zeigt den gemessenen maximalen Tropfendurchmesser über
der berechneten maximalen Energiedissipationsrate. Für den Schüttel-
kolben wurde dazu Gl. 5.24, S. 175 verwendet und für den Rührreaktor
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Gl. 2.9, S. 9. Messergebnisse sind als Punkte dargestellt. Die Tropfen-
durchmesser für das Stoffsystem RSO wurden mit Hilfe von Gl. 2.36,
S. 27 auf die Viskosität des TTCC Stoffsystems umgerechnet. Die zum
Stoffsystem TTCC unterschiedliche Grenzflächenspannung zwischen den
flüssigen Phasen wurde mit dem Faktor (σTTCC/σRSO)0,6 berücksichtigt,
welcher sich aus Gl. 2.35, S. 26 ergibt. Die Gl. 2.35 ist als durchgezogene
Linie dargestellt.
Aus dieser Auftragung ist folgendes zu sehen: In schikanelosen Schüt-
telkolben stimmen die Messungen bei großen maximalen Energiedissipa-
tionsraten mit der Berechnung überein. Unterhalb einer Grenze bei ca.
11 Wkg weichen die gemessen Tropfendurchmesser jedoch von den berech-
neten Werten deutlich nach oben hin ab. Eine relativ starke Abweichung
von einigen Datenpunkten mit RSO im Vergleich zu den anderen Daten-
punkten ist bislang nicht zu erklären.
Eine Betrachtung der Re - Zahlen zeigt (vgl. Abb. 5.38, S. 170), dass ge-
rade für diejenigen Messpunkte in schikanelosen Schüttelkolben, welche
mit der Berechnung übereinstimmen, Re>60.000 ist. Dies entspricht ge-
nau dem in Kap. 5.5.3.1, S. 169 diskutierten Bereich für das Vorliegen der
turbulenten Strömung. Da Gl. 2.35 [Hinze , 1955] nur für die vollausge-
bildete Turbulenz gilt, unterstützen die vorliegenden Beobachtungen die
in Kap. 5.5.3.1 geäußerte Vermutung über das Vorliegen der turbulenten
Strömung im Schüttelkolben.
Für die Beschreibung der Messpunkte bei εmax <11 Wkg , bzw. Re<60.000
zeigt Abb. 5.38, S. 170 ein Verhältnis εmaxε∅ von ≈ 1. Zur Berechnung der
maximalen Tropfendurchmesser in diesem Re - Zahlenbereich lässt sich
folglich ansetzen:
εmax = ε∅ (5.25)
Dieser Ansatz kann allerdings nur als Werkzeug für die Praxis gelten.
Streng physikalisch ist nämlich das Verhältnis εmaxε∅ ≈ 1 nicht korrekt
(vgl. Kap. 5.5.3.1, S. 169). Ferner ist die sich anschließende Berechnung
des maximalen Tropfendurchmessers (Gl. 2.35, S. 26), streng genommen
nur für den turbulenten Bereich gültig. Allerdings stimmen die Messun-
gen mit dieser Betrachtungsweise überein und geben für die Praxis ein
Berechnungswerkzeug zur Auslegung von Schüttelkolbenversuchen.
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Die Ergebnisse aus Schikanekolben lassen sich über den vollständigen
Bereich der maximalen Energiedissipationsrate mit Hilfe von Gl. 5.24
in Kombination mit Gl. 2.35 darstellen. Dies spricht für das vorliegen
turbulenter Strömung bei allen vermessenen Betriebsbedingungen und
unterstützt die in Kap. 5.3.3, S. 143 angestellten Betrachtungen.
Für den Schüttelkolben lässt sich aufgrund der hier vorgestellten Ergeb-
nisse eine Berechnungsvorschrift für die maximale Energiedissipationsra-
te angeben:
Schikanelose Kolben, Re > 60.000 εmax =
cD · (πnd)3
hof
(5.26)
Schikanelose Kolben, Re < 60.000 εmax = ε∅ (5.27)
Schikanekolben, alle Re εmax =
cD · (πnd)3
hof
(5.28)
Abb. 5.43 vergleicht die nach dieser Berechnungsvorschrift berechnete
maximale Energiedissipationsrate mit der nach Kap. 5.5.3, S. 169ff ge-
messenen. Die Übereinstimmung liegt im Bereich von ca. 30%. Damit
steht in Form der Gln 5.26-5.28 zum ersten Mal eine Berechnungsvor-
schrift für die maximale lokale Energiedissipationsrate in Schüttelkolben
zu Verfügung, mit Hilfe derer sich die hydromechanische Belastung quan-
tifizieren lässt.
177
5. Ergebnisse und Diskussion
Abbildung 5.43.:Vergleich der Berechnungsvorschrift für die maximale Ener-
giedissipationsrate in Schüttelkolben nach den Gln 5.26-5.28 mit den Mess-
punkten nach Kap. 5.5.3, S. 169ff. Stoffsysteme nach Kap. 4.4.2, S. 82. Be-
triebsbedingungen für schikanelose Kolben: VK : 250 - 1000mL , VL/VK : 4% -
20%, d0: 25 - 70mm, n: 200 - 400 rpm. Kolben mit Schikane: VK : 300 - 500mL ,
VL/VK : 5% - 20%, d0: 50 - 70mm, n: 150 - 300 rpm.
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Abbildung 5.44.: Sauerstofftransferrate als Funktion der Gelöstsauerstoff-
konzentration zur Bestimmung der Reaktionskinetik. Wässriges System: Stan-
dard 0,5M Sulfitsystem nach Tab. 3.5, S. 61. Modellfluid: Wie wässriges Sys-
tem, jedoch mit Zugabe von CMC und Xanthan nach Tab. 3.6, S. 61 (MFII).
Messungen erfolgten im 1,5 - L Rührreaktor Abb. 3.12, S. 65.
5.6. Stoffübergang in geschüttelten
Reaktoren
5.6.1. Reaktionskinetik der Sulfitsysteme
5.6.1.1. Wässriges System und Modellfluid
Abb. 5.44 zeigt die nach Kap. 3.6.3.1, S. 63 im 1,5 L -Rührreaktor (vgl.
Abb. 3.12, S. 65) ermittelte Abhängigkeit der Sauerstoffabsorptionsrate
von der Gelöstsauerstoffkonzentration im wässrigen Sulfitsystem () und
im Modellfluid MFII (). Ferner ist der mit Hilfe der Reaktionskinetik
aus Hermann et al. [2001] und Maier [2002] berechnete Zusammen-
hang als gestrichelte Linie dargestellt.
Die Datenpunkte der eigenen Messungen im wässrigen Sulfitsystem zei-
gen gegenüber der Literaturkorrelation bei gleicher Gelöstsauerstoffkon-
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zentration eine deutlich höhere Sauerstoffadsorptionsrate OTR. Die Ur-
sache dafür liegt vermutlich in einer fehlerhaften Messung der für die Be-
rechnung der OTR verwendeten Sauerstoffkonzentration im Abgas von
Hermann et al. [2001] und Maier [2002]. Diese setzten eine veraltete
Abgasanalytik ein, bei der die Aufbereitung der Messgasvolumenströ-
me fehlerhaft war [Taubert, 2005]. Bei den Messungen in dieser Arbeit
wurde ein anderes Modell zur Abgasanalyse (vgl. Kap. 3.6.3.1, S. 63)
eingesetzt, dessen Funktionsweise durch Prüfgas (Messer-Griesheim) bei
verschiedenen Sauerstoffkonzentrationen kontrolliert wurde.
An die in dieser Arbeit ermittelten Messwerte wurde der in Abb. 5.44 dar-
gestellte lineare Zusammenhang angepasst. Die Reaktionskinetische Kon-
stante für das Standard 0,5M Sulfitsystem beträgt demnach k1 =0,91 1s
=3264 1h . Die Datenpunkte des Modellfluides zeigen eine ähnliche Korre-
lation wie das wässrige Sulfitsystem. Dabei fällt auf, dass die Werte der
Gelöstsauerstoffkonzentrationen (Werte auf der x -Achse) generell niedri-
ger sind, als im wässrigen System. Dies ist mit der höheren Viskosität des
Modellfluides zu erklären, wodurch der Stofftransportkoeffizient herabge-
setzt wird. In Folge stellt sich eine niedrigere Gelöstsauerstoffkonzentra-
tion im Fließgleichgewicht ein. Damit lässt sich feststellen, dass durch die
Polymerzusätze im Modellfluid keine Beeinflussung der Reaktionskinetik
vorliegt.
5.6.1.2. PVP Sulfitsystem
Bei der Untersuchung der Reaktionskinetik des viskosen PVP Sulfitsys-
tems treten folgende Probleme auf: Aufgrund der erhöhten Viskosität
wird der Stoffübergang so stark reduziert, dass im 1,5 L Rührreakor selbst
bei maximaler Rührerdrehzahl von 1900 rpm und maximaler Begasungs-
rate von 2 vvm die Gelöstsauerstoffkonzentration lediglich ca. 10% be-
trägt. Zur Bestimmung der reaktionskinetischen Parameter werden je-
doch Messpunkte in einem weiteren pO2 - Bereich benötigt. Wird die
PVP Konzentration reduziert, um eine niedrigere Viskosität und damit
eine bessere Durchmischung und einen besseren Stoffübergang zu erzie-
len, ist eine extrem starke Schaumentwicklung zu beobachten, die einen
sinnvollen Betrieb des Rührreaktors nicht zulässt. Die Bestimmung der
Reaktionskinetik ist deshalb bisher nicht möglich.
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5.6.2. Stoffübergang in Schüttelkolben bei erhöhter
Viskosität
Abbildung 5.45.: Sauerstofftransferkapazität OTRmax in geschüttelten
Erlenmeyerkolben mit Sulfitsystem 0,35M, Viskositätsänderung durch Zu-
satz von PVP in unterschiedlichen Konzentrationen. Betriebsbedingungen:
VK =250mL , d0 =50mm, n=300 rpm, Viskosität der PVP-Lösungen bei ei-
ner effektiven Scherrate von γ˙eff =300 1s .
Zur Untersuchung des Einflusses der Viskosität auf die Sauerstofftrans-
fercharakteristika im geschüttelten Erlenmeyerkolben wurde die Sauer-
stofftransferrate in einer OTR-Messanlage (vgl. Kap. 3.6.1, S. 57 gemes-
sen. Die Erhöhung der Viskosität wurde dabei durch Einsatz des 0,35M
Sulfitsystems mit PVP-Zusatz (vgl. Tab. 3.7, S. 63 und Kap. 5.1, S.
99ff) erreicht. Die Untersuchungen in Kap. 5.1, S. 99 zeigen, dass die
hier eingesetzten PVP-Sulfitsysteme beinahe Newton’sches Fließverhal-
ten aufweisen. Bei höheren Viskositäten ist jedoch ein mehr strukturvis-
koses Fliessverhalten zu beobachten (s. Abb. Abb. 5.1, S. 100), weshalb
die Festlegung einer Scherrate von 300 1s notwendig ist, um die Viskosi-
tät der entsprechenden Flüssigkeiten angeben zu können. Aufgrund der
schwach ausgeprägten Strukturviskosität (vgl. Abb. 5.1, S. 100) kommt
der genauen Zahl keine Bedeutung zu.
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Abbildung 5.46.: Volumetrischer Stoffübergangskoeffizient kLa in geschüt-
telten Erlenmeyerkolben mit Sulfitsystem 0,35M, Viskositätsänderung durch
Zusatz von PVP in unterschiedlichen Konzentrationen. Betriebsbedingungen:
VK =250mL , d0 =50mm, n=300 rpm, Viskosität der PVP-Lösungen bei ei-
ner effektiven Scherrate von γ˙eff =300 1s .
Abb. 5.45 zeigt die gemessene OTRmax im Erlenmeyerkolben bei VK =
250mL, VL =20, 30, 40mL, d0 =50mm, n=300 rpm und unterschied-
lich hohen Viskositäten in der für die Biotechnologie üblichen Einheit
mol
L·h . Bei Erhöhung der Viskosität bis auf 20mPa·s ist ein Anstieg der
Sauerstofftransferkapazität zu erkennen. Bei weiterem Viskositätsanstieg
bis auf 200mPa·s ist dann eine leichte Abnahme zu beobachten. Dieser
Abfall ist mit abnehmendem Füllvolumen stärker ausgeprägt.
Abb. 5.46 zeigt den volumetrischen Stofftransferkoeffizienten kLa, der mit
Hilfe von Gl. 2.50, S. 37 unter Hinzunahme der Sauerstofflöslichkeit nach
Gl. 5.3, S. 103 berechnet wurde. Im wässrigen Sulfitsystem (cPV P =0 gL ,
η=1 mPa·s) stimmen die Messwerte gut mit der empirische Korrelati-
onsgleichung nach Maier [2002] (vgl. Gl. 2.42, S. 33) überein (Ergebnisse
nicht dargestellt). Bei Erhöhung der Viskosität bis  20mPa·s ist eben-
falls der starke Anstieg im kLa zu erkennen. Bei weiterem Anstieg der
Viskosität wird der Verlauf jedoch horizontal.
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Diese Beobachtungen lassen sich wie folgt erklären: Die Sauerstofflöslich-
keit in PVP-Sulfitsystem sinkt mit steigender PVP-Konzentration, d.h.
mit steigender Viskosität (vgl. Kap. 5.1.2, S. 102ff). Das erklärt den ab-
sinkenden Verlauf der OTRmax gegenüber dem horizontalen Verlauf des
kLa. Der Anstieg des kLa im Bereich η  20mPa·s könnte durch einen von
Maier [2002] beschriebenen Effekt im Flüssigkeitsfilm an der Kolbenin-
nenwand hervorgerufen werden: Dieser Effekt beschreibt die Aufsätti-
gung des Flüssigkeitsfilmes mit Sauerstoff bei langen Expositionszeiten,
d.h. bei niedrigen Schüttelfrequenzen und bei dünnen Filmdicken. Die
Grenzschicht der Sauerstoffkonzentration auf der Flüssigkeitsseite kann
dabei dicker werden, als die Filmdicke selbst. Das bedeutet, dass die Sau-
erstoffkonzentration an Kolbeninnenwand nicht mehr null ist und keine
unendliche ausgedehnte Diffusionsstrecke vorliegt. In diesem Fall nimmt
die Konzentrationsdifferenz über die Grenzschicht (cL∗O2 − cLO2 , vgl. Gl.
2.49, S. 37) ab. Da nicht mehr das größtmögliche Konzentrationsgefälle
den Sauerstoffübergang antreibt, kommt es zu einer Reduktion der Sau-
erstofftransferrate. Simulationen [Maier, 2002] zeigen diesen Filmeffekt
deutlich beim wässrigen System, wodurch dessen Messwerte den wahren
kLa unterschätzen würden.
Eine genaue Quantifizierung dieses Effektes wäre mit einem detailliertem
Modell durchzuführen, das die Flüssigkeitsverteilung in Abhängigkeit der
Viskosität und des wahren Diffusionskoeffizienten in Abhängigkeit der
PVP Konzentration berücksichtigt. Ein solches Modell existiert bislang
nicht und sollte für zukünftige Arbeiten in Betracht gezogen werden.
Das von Maier [2002] gefundene, deutliche Absinken des gemessenen
kLa durch das Außer-Phase Phänomen ist bei den vorliegenden Ergeb-
nissen nicht zu beobachten. Vermutlich ist die Reduzierung der Sauer-
stofftransferrate bei eintretendem Außer-Phase Zustand hier durch die
oben beschriebenen Effekte des gleichzeitig steigenden Diffusionskoeffizi-
enten (vgl. Kap. Kap. 5.1.3, S. 103f) und den Filmeffekt überdeckt. Auf
Basis der oben angestellten Überlegungen lässt sich die von Maier [2002]
geäußerte Vermutung bestätigen, wonach der kLa in Schüttelkolben mit
steigender Viskosität bei sonst gleichem Stoffsystem und In-Phase Be-
dingungenkonstant bleibt. Dieses Ergebnis verdeutlicht den Unterschied
von oberflächenbegasten, geschüttelten Reaktoren zu blasenbegasten ge-
rührten, in denen der kLa-Wert mit Exponenten zwischen - 0,4 und -0,8
über der Viskosität abnimmt [Herbst, 1990].
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Abbildung 5.47.: Anstieg der Sauerstofftransferkapazität relativ zum Wert
ohne Ölzusatz bei der Kultivierung von Escherichia coli auf TB Medium mit
verschiedenen Ölanteilen. Betriebsbedingungen: VK =250mL, VL =20mL,
d0 =50mm, n=200 rpm, ϑ=37◦ C.
5.6.3. Stoffübergang in Schüttelkolben mit einer
zweiten, organischen Flüssigphase
Zur Untersuchung des Einflusses einer zweiten, organischen Flüssigpha-
se auf den Stoffübergang im Schüttelkolben wurden nach der in Kap.
4.5.2, S. 93ff beschriebenen Vorgehensweise Fermentationen von Eschri-
chia coli auf TB-Medium (vgl. Kap. 3.6.3.2, S. 66) mit und ohne Zusatz
von Rapsöl (vgl. Kap. 4.5.1, S. 90) bei einem Kolbennennvolumen von
250mL, mit einem Füllvolumen von 20mL, einem Schütteldurchmesser
von 50mm und einer Schüttelfrequenz von 200 rpm durchgeführt. Die
Sauerstofftransferkapazität wurde dabei nach Kap. 4.5.2.1, S. 95 ermit-
telt.
Abb. 5.47 zeigt die Sauerstofftransferkapazität bei unterschiedlichen An-
teilen des Rapsöls im Verhältnis zur Sauerstofftransferkapazität ohne Öl-
zugabe. Bei Erhöhung des Ölanteils ist im Kolben mit Nennvolumen von
250mL ist ein Anstieg in der Sauerstofftransferkapazität zu beobachten.
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Tabelle 5.4.: Betriebsbedingungen und resultierende hydromechanische
Kenngrößen bei den Versuchen zum Einfluss zweiten, organischen Flüssigphase
auf den Stoffübergang im Schüttelkolben (vgl. Abb. 5.47, S. 184).
Kolbennennvolumen VK 250mL
Füllvolumen VL 20mL
Schütteldurchmesser d0 50mm
Schüttelfrequenz n 200 rpm
Reynoldszahl Re (Gl. 2.22, S. 14) 23134
durchschnittliche
Energiedissipationsrate ε∅ (Gl. 2.18, S. 13) 0,6 Wkg
maximale
Energiedissipationsrate εmax (Gl. 5.27, S. 177) 0,6 Wkg
Dieser Anstieg ist allerdings gering und erreicht im Maximalfall einen
Anstieg im Vergleich zu ohne Ölzusatz von 5%, bei einem Rapsölanteil
von 11%.
Insgesamt zeigen die Messungen der Sauerstofftransferkapazität mit und
ohne Zusatz von Öl bei den hier untersuchten Betriebsbedingungen le-
diglich einen geringen Einfluss des Ölgehaltes. Dieses Ergebnis lässt sich
dadurch erklären, dass die stofftransportverbessernde Wirkung des Öl-
zusatzes im Schüttelkolben nicht so stark ausgeprägt ist wie im Rührre-
aktor, da in beiden Reaktortypen grundsätzlich andere Transportmecha-
nismen vorliegen. Im Rührreaktor findet der Sauerstoffübertrag in das
Kulturmedium über Luftblasen statt. Bei Vorliegen von Öl umhüllt die-
ses die Luftblasen und sättigt sich dabei mit Sauerstoff auf [Rols et al.,
1990]. Bei Zerplatzen der Luftblasen entweder bei Austritt aus der Flüs-
sigkeitsoberfläche oder bei Dispergierung durch den Rührer wird dieses
mit Sauerstoff gesättigte Öl in das Reaktionsvolumen untergemischt und
gibt dort den Sauerstoff an das Medium ab. Die stofftransportsteigernde
Wirkung des Öls wird demnach durch die zusätzliche Stoffaustauschflä-
che zwischen Öl und Kulturmedium verursacht.
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Im Schüttelkolben findet der Sauerstoffeintrag nicht über Luftblasen statt,
sondern über die Oberfläche des Flüssigvolumens und über den Flüssig-
keitsfilm an der Kolbenwand [Maier, 2002]. Bei Ölzusatz dienen die
dispergierten Öltropfen als Sauerstofftransporter, die sich im Kontakt
mit der Luft mit Sauerstoff anreichern und diesen bei Untermischung
in das Medium wieder abgeben. Dies hätte den Effekt einer Stoffaus-
tauschflächenvergrößerung durch dispergierte Öltropfen. Die niedrigen
gemessenen Steigerungen der Sauerstofftransferkapazität lassen sich dann
durch eine sehr niedrige Dispergierwirkung des Schüttelkolbenreaktors
erklären. Tab. 5.4 zeigt die hydrodynamischen Kenngrößen nach Kap.
2.1.2, S. 11ff und Kap. 5.5.4, S. 173ff. Das Verhältnis zwischen maxima-
ler und durchschnittlicher Energiedissipation beträgt 1 wegen der kleinen
Re-Zahlen bei den vorliegenden Betriebsbedingungen. Im Vergleich zum
Rührreaktor (εmax/ε∅ ≈ 50 - 100, vgl. Kap. 2.1.1.2, S. 8) bedeutet dies
eine sehr schonende Betriebsweise hinsichtlich der hydromechanischen
Belastung des Kulturmediums und der dispergierten Öltropfen. Ist die
Dispergierwirkung niedrig, ist auch die Öltropfengröße vergleichsweise
größer, und die volumenspezifische flüssig/flüssige Stoffaustauschfläche
kleiner, was den Stofftransport von der Ölphase in die wässrige Pha-
se vermindert. Bei den hier vorliegenden, für Schüttelkolben typischen
Betriebsbedingungen [Büchs, 2001] ist eine Steigerung der Sauerstoff-
transferkapazität aufgrund der Ölzugabe minimal.
5.6.4. Stoffübergang in Mikrotiterplatten bei erhöhter
Viskosität
Zur Untersuchung des Viskositätseinflusses auf den volumetrischen Stof-
fübergangskoeffizienten kLa in 48-Well Mikrotiterplatten wurde die Sau-
erstofftransferrate bei verschiedenen Betriebsbedingungen mit Hilfe der
Farbumschlagmethode (s. Kap. 3.6.2, S. 58) gemessen. Dabei wurden
Platten mit standardmäßiger hydrophober Oberfläche (vgl. Kap. 3.1.2,
S. 44) untersucht. Außerdem wurden Versuche mit Platten hydrophiler
Oberfläche untersucht, welche nach Hermann et al. [2003] einen ver-
besserten Sauerstofftransfer verspricht. Aus den Messwerten der OTR
kann mit Hilfe der Gl. 2.50, S. 37 der kLa berechnet werden. Die dazu
notwendigen physico - chemischen Eigenschaften der eingesetzten Stoff-
systeme wie Viskosität, Löslichkeit und Diffusionskoeffizient wurden in
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Kap. 5.1, S. 99ff beschrieben. Zur Auswahl der Versuchsbedingungen
wurden zwei Schütteldurchmesser von 50mm und 25mm ausgewählt.
Die Schüttelfrequenz wurde mit Hilfe von Gl. 5.22, S. 154 so berechnet,
dass sie für das größte Füllvolumen der maximal möglichen entspricht.
Abb. 5.48 zeigt den volumetrischen Stoffübergangskoeffizienten bei einem
Schütteldurchmesser von 50mm und einer Schüttelfrequenz von 350 rpm
in Abhängigkeit der Viskosität. Abb. 5.49 zeigt zeigt die Ergebnisse bei
einem Schütteldurchmesser von 25mm und einer Schüttelfrequenz von
450 rpm. In diesen halblogarithmischen Auftragungen sind die Flüssig-
keiten mit Newton’schem Fließverhalten als ausgefüllte Symbole einge-
zeichnet und das Modellfluid MFI mit offenen Symbolen. Die Viskosität
des Modellfluides wurde anhand der Stoffdaten aus Kap. 3.6.3.1, S. 59
und mit Hilfe der effektiven Scherrate nach Gl. 5.23, S. 160 berechnet.
Alle Datenpunkte, die sich aufgrund der Betriebsbedingungen und der
Viskosität nach Gl. 2.28, S. 18 im Außer-Phase Zustand befinden, wur-
den durch eine Umkreisung gekennzeichnet. Ein Vergleich von Wiederho-
lungsmessungen bei gleichen Betriebsbedingungen zeigt eine Abweichung
der Messwerte von ± 30% (Ergebnisse nicht dargestellt).
In Abb. 5.48 ist zu sehen, dass der volumetrische Stoffübergangskoef-
fizient mit steigender Viskosität im Rahmen der Messgenauigkeit (s.o.)
ungefähr konstant bleibt. Abb. 5.49 b zeigt dagegen eine Abnahme des
kLa mit steigender Viskosität für hydrophile Platten, einem Schüttel-
durchmesser von 25mm und einer Schüttelfrequenz von 450 rpm. Die
Ergebnisse zeigen, dass der volumetrische Stoffübergangskoeffizient in
48-Well Mikrotiterplatten höher ist, als in geschüttelten Erlenmeyerkol-
ben (vgl. Kap. 5.6.2, S. 181ff), was mit dem steigenden Oberflächen-
zu Volumenverhältnis mit sinkender Gefäßgröße zu erklären ist. Weiter-
hin entsprechen sich in etwa die Messergebnisse für das strukturviskose
Modellfluid MFI und die der Newton’sch viskosen Stoffsysteme bei glei-
cher Viskosität. Dieses Ergebnis unterstützt die Anwendbarkeit der in
Kap. 5.4.3, S. 160ff erarbeiteten Beziehung für die effektive Scherrate in
geschüttelten 48-Well Mikrotiterplatten (vgl. Gl. 5.23, S. 160). Bei Ver-
wendung von Mikrotiterplatten mit hyrophiler Oberfläche sind in etwa
gleiche, teilweise auch niedrigere Werte des kLa Wertes zu beobachten,
was im Widerspruch mit den Ergebnissen von Hermann et al. [2003]
steht.
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Abbildung 5.48.: Volumetrischer Stoffübergangskoeffizient berechnet aus
der mit der Farbumschlagmethode (s. Kap. 3.6.2, S. 58) gemessenen Sauer-
stofftransferrate. 48-Well Mikrotiterplatte, Schütteldurchmesser d0 =50mm,
Schüttelfrequenz n=350 rpm, welche nach Gl. 5.22, S. 154 der maximal mögli-
chen für das wässrige System (η=1mPa·s) bei größtem Füllvolumen von 400µL
entspricht. a) hydrophobe Oberfläche, b) hydrophile Oberfläche. Geschlossene
Symbole: Newton’sche Flüssigkeiten, offene Symbole: strukturviskoses Modell-
fluid MFI (s. Kap. 3.6.3.1, S. 59). Viskosität für das Modellfluid MFI berechnet
mit der effektiven Scherrate nach Gl. 5.23, S. 160. Umkreisungen bezeichnen
Betriebsbedingungen, bei denen sich die Flüssigkeitsbewegung nach Gl. 2.28,
S. 18 im Außer-Phase Zustand befindet.
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Abbildung 5.49.: Volumetrischer Stoffübergangskoeffizient berechnet aus
der mit der Farbumschlagmethode (s. Kap. 3.6.2, S. 58) gemessenen Sauer-
stofftransferrate. 48-Well Mikrotiterplatte, Schütteldurchmesser d0 =25mm,
Schüttelfrequenz n=450 rpm, welche nach Gl. 5.22, S. 154 der maximal mögli-
chen für das wässrige System (η =1mPa·s) bei größtem Füllvolumen von 400µL
entspricht. a) hydrophobe Oberfläche, b) hydrophile Oberfläche. Geschlossene
Symbole: Newton’sche Flüssigkeiten, offene Symbole: strukturviskoses Modell-
fluid MFI (s. Kap. 3.6.3.1, S. 59). Viskosität für das Modellfluid MFI berechnet
mit der effektiven Scherrate nach Gl. 5.23, S. 160. Umkreisungen bezeichnen
Betriebsbedingungen, bei denen sich die Flüssigkeitsbewegung nach Gl. 2.28,
S. 18 im Außer-Phase Zustand befindet.
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In geschüttelten Erlenmeyerkolben (vgl. Kap. 5.6.2, S. 181ff) wurde ein
Anstieg im kLa der viskosen Stoffsysteme gegenüber dem wässrigen Stoff-
system gefunden. Dieser wurde mit einem im PVP Sulfitsystem anstei-
genden Diffusionskoeffizienten und der sich mit steigender Viskosität er-
höhenden Filmdicke erklärt. Dieser Effekt ist jedoch bei den vorliegenden
Ergebnissen aus 48-Well Mikrotiterplatten nicht zu beobachten. Neben
der Messungenauigkeit könnten die oben beschriebenen Effekte aufgrund
des kleineren Maßstabes nicht zu erkennen sein. Da die Effekte im an der
Wand haftendem Flüssigkeitsfilm auftreten und das Verhältnis zwischen
Film- und Bulkfläche mit sinkender Gefäßgröße abnimmt, ist der Anteil
des Flüssigkeitsfilmes am Stoffübergang geringer, als im geschüttelten
Erlenmeyerkolben. Dies würde zu einer abnehmenden Auswirkung die-
ser Effekte mit abnehmendem Maßstab führen. Ein geringerer Anteil des
Filmes am Stoffübergang würde ebenfalls Unterschiede im kLa erklären,
der in Mikrotiterplatten mit hydrophilen und mit hydrophoben Oberflä-
chen gemessen wurde.
Abb. 5.50 vergleicht den volumetrischen Stoffübergangskoeffizienten kLa,
der bei jeweils gleichen Betriebsbedingungen in einer hydrophoben und in
einer hydrophilen 48-Well Mikrotiterplatte gemessen wurde. Diese Auf-
tragung zeigt, dass bei einem Schütteldurchmesser von 50mm und einer
Schüttelfrequenz von 350 rpm der kLa in hydrophilen Platten geringfü-
gig größer ist, als in den hydrophoben. Bei einem Schütteldurchmesser
von 25mm und einer Schüttelfrequenz von 450 rpm ist der kLa in der
hydrophilen Platte um den Faktor 2-3 deutlich größer. Dabei nimmt die
Steigerung gegenüber der hydrophoben Platte mit zunehmendem Füllvo-
lumen ab. Eine Abhängigkeit von der Viskosität ist nicht zu beobachten
(Ergebnisse nicht dargestellt).
Diese Ergebnisse decken sich nur teilweise mit denen von Hermann
[2002], der in mit 96-Deepwell Mikrotiterplatten bei einem Schütteldurch-
messer von 25mm und einem konstanten Füllvolumen von 200µL einen
Anstieg im kLa bei der Verwendung hydrophiler Platten berichtet. Der
dabei gefundene Faktor von 2-3 ist in dieser Arbeit lediglich bei dem
kleineren Schütteldurchmesser von 25mm und der damit einhergehenden
größeren Schüttelfrequenz von 450 rpm beobachtet worden. Beim größe-
ren Schütteldurchmesser von 50mm und der damit einhergehenden klei-
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Abbildung 5.50.: Gegenüberstellung der volumetrischen Stoffübergangskoef-
fizienten für hydrophobe und hydrophile 48-Well Mikrotiterplatten bei jeweils
gleichen Betriebsbedingungen (VL, d0, n, η).
neren Schüttelfrequenz von 350 rpm ist die Erhöhung dagegen nur sehr
gering. Zur Untersuchung der Ursachen lässt sich die Arbeit von Mai-
er [2002] heranziehen, in welcher der Stoffübergang in Erlenmeyerkolben
unterschiedlicher Oberflächenbehandlung untersucht wurde.
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Diese berichtete einen Anstieg des kLa bei kleinen Schüttelfrequenzen
und bei kleinen relativen Füllvolumina VL/VK . Dieser Unterschied nimmt
mit steigender Schüttelfrequenz und mit steigendem relativen Füllvolu-
men ab. Als Ursachen [Maier, 2002] werden identifiziert: geringere Ober-
flächenbenetzung der hydrophoben Oberfläche, dadurch weniger stark
ausgeprägte Filmbildung und so reduzierte Stoffaustauschfläche im hy-
drophoben Kolben. Bei großen Schüttelfrequenzen ist die Zeit, in der sich
der Film auf der hydrophoben Oberfläche zusammenziehen und abfließen
kann kleiner, als die Umlaufzeit der Flüssigkeitssichel. Dadurch kommt
es zur Ausbildung eines Flüssigkeitsfilmes, der wegen seiner vermutlich
welligen Oberfläche gegenüber dem Film auf hydrophilen Oberflächen
verbesserte Stoffübergangseffekte aufweist, folglich steigt der kLa an. Au-
ßerdem steigt der Öffnungswinkel der Flüssigkeitssichel mit steigendem
Füllvolumen an, was die Umlaufzeit der Flüssigkeitssichel weiter vermin-
dert, und so den Effekt der Filmausbildung auf hydrophober Oberfläche
verstärkt. Zusammenfassend berichtet Maier [2002] von einer großen
Differenz im kLa zwischen hydrophilen und hydrophoben Oberflächen
bei kleinen Schüttelfrequenzen und bei kleinen relativen Füllvolumina
VL/VK , der mit steigender Schüttelfrequenz und steigenden Füllvolumi-
na und dadurch steigenden Schwapphöhen abnimmt.
Die hier vorliegenden Ergebnisse stimmen insofern mit den von Mai-
er [2002] diskutierten Effekten überein, dass eine starke Erhöhung des
kLa bei d0 =25mm und n=450 rpm zu beobachten ist, die mit stei-
gendem Füllvolumen abnimmt. Die nur geringfügige Erhöhung des kLa
bei der reduzierten Schüttelfrequenz von 350 rpm entspricht jedoch nicht
den Erwartungen. Nach der Diskussion von Maier [2002] würde die
Überhöhung bei einer reduzierten Schüttelfrequenz zunehmen, zumal die
Schwapphöhe wegen der Auslegung der Betriebsbedingungen bei beiden
Kombinationen von d0 und n in etwa gleich ist. Eine Erklärung für diesen
Umstand ist an Hand der vorliegenden Datenlage nicht möglich.
Zusammenfassend können zum Stoffübergang bei erhöhter Viskosität in
48-Well Mikrotiterplatten folgende Beobachtungen festgehalten werden:
Es ist keine ausgeprägte Abhängigkeit von der Viskosität zu beobachten,
der Einfluss einer hydrophilen Plattenoberfläche ist nur höherer Schüttel-
frequenz und einem damit einhergehenden kleineren Schütteldurchmesser
zu beobachten. Diese Zusammenhänge sollten in weiterführenden Arbei-
ten genauer untersucht werden.
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Zur Charakterisierung von geschüttelten Reaktoren mit dem Ziel, deren
Auslegung zur kontrollierten Bioprozessentwicklung- und Optimierung
voranzutreiben wurden in dieser Arbeit folgende Gebiete untersucht: Zur
Aufklärung der hydrodynamischen Zusammenhänge wurde der volume-
trische Leistungseintrag in schikanelosen und schikanebewehrten Schüt-
telkolben gemessen. In 48-Well Mikrotiterplatten wurde dazu die Flüs-
sigkeitsform charakterisiert. Weiterhin wurden die maximale lokale Ener-
giedissipation in Schüttelkolben zur Untersuchung der hydromechanische
Belastung sowie die Sauerstofftransferrate zur Charakterisierung des Sau-
erstofftransfers bei erhöhter Viskosität und bei Vorliegen einer zweiten,
organischen Flüssigphase betrachtet.
Für die Untersuchung der hydromechanischen Belastung wurde eine Me-
thode entwickelt, die sich den maximalen stabilen Tropfendurchmesser
in einem koaleszenzgehemmten flüssig/flüssigen Zweiphasensystem zu
Nutze macht. Dazu wurde an die mit Hilfe der Laserlichtbeugungsmes-
sung gemessene Tropfengrößenverteilung eine Normalverteilungsfunkti-
on angepasst, welche die Bestimmung des maximalen stabilen Tropfen-
durchmessers erlaubt. Die in der Literatur zu findende Beschreibung
mit einer logarithmischen Verteilungsfunktion ist möglicherweise auf die
fälschliche Interpretation von Tropfengrößenverteilungen zurückzufüh-
ren, welche durch logarithmisch verteilte Klassenbreiten der entsprechen-
den Messgeräte zu erklären ist.
Zur Ermittlung des Einflusses einer zweiten, organischen Flüssigphase
in Form von Pflanzenöl auf den Stofftransfer in Schüttelkolben wurde
eine Beeinflussung der Reaktionskinetik der Sulfitreaktion durch das zu-
gegebene Öl festgestellt, welche die Verwendung des Sulfitsystems für
derartige Untersuchungen ausschließt. Alternativ wurde eine Methode
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entwickelt, welche auf der sauerstofflimitierten Kultivierung von E. coli
mit und ohne Zugabe von Öl beruht.
Zur Charakterisierung von schikanelosen Schüttelkolben wurde zunächst
der volumetrische Leistungseintrag als den hydrodynamischen Zustand
beschreibenden Parameter untersucht. Bei Betrachtung von Schüttelkol-
ben mit kleinem Kolbennennvolumen von≤ 250mL auch bei höherer Vis-
kosität wurde gefunden, dass der Schütteldurchmesser keinen Einfluss auf
den volumetrischen Leistungseintrag hat, solange die Flüssigkeitsbewe-
gung in-Phase ist. Gleichzeitig bewirkt entgegen der Literaturmeinung
eine Verkleinerung der Kolbengröße bei erhöhter Viskosität keine Ver-
besserung des Phasenzustandes, sondern u.U. eine deutliche Verschlech-
terung.
Die dimensionslose Beschreibung des Leistungseintrages in schikanelosen
Schüttelkolben erfolgt nach einem Polynomansatz in der Form Ne′ =
f(Re). Anhand eines aus der Literatur entnommenen, und durch eigene
Messungen bei kleinen Kolben und hoher Viskosität erweiterten Daten-
satz von insgesamt 6894 Datenpunkten bei Newton’scher Viskosität wur-
de die Beziehung nach Büchs et al. [2000b] zur Beschreibung des Leis-
tungseintrages im In-Phase Zustand bestätigt. Die zu Grunde liegenden
Datenpunkte decken nunmehr ein breites und auch extreme Betriebs-
bedingungen enthaltendes Feld ab. Die Form der dimensionslosen Glei-
chung deutet darauf hin, dass die Strömung sich bei allen untersuchten
Betriebsbedingungen nicht im rein laminaren Bereich befindet. In schi-
kanelosen Schüttelkolben liegt damit überwiegend der Übergangsbereich
zwischen laminarer und turbulenter Strömung vor. Weiterhin behält die
Definition der Phasenzahl auch bei dem um kleine Kolbennennvolumina
und hohen Viskositäten erweiterten Datensatz ihre Gültigkeit. Demnach
kann das von Büchs et al. [2000b] vorgeschlagene Kriterium weiterhin
für die Auslegung von geschüttelten Reaktoren genutzt werden.
Anhand eines Vergleiches des volumetrischen Leistungseintrages zwischen
Flüssigkeiten mit Newton’schem und mit strukturviskosem Fließverhal-
ten konnte die Scherrate in schikanelosen Schüttelkolben bestimmt wer-
den. Dieser Parameter nimmt in Abhängigkeit der Betriebsbedingungen
Werte in der Größenordnung von 200-2000 1s an. Mit Hilfe dieser Glei-
chung lässt sich zum ersten Mal die Auslegung von schikanelosen Schüt-
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telkolben für Fermentationssysteme mit strukturviskoser Fließeigenschaft
realisieren.
Die Untersuchung des die hydrodynamische Belastung charakterisieren-
den Parameters der maximalen lokalen Energiedissipationsrate wurde
mit Hilfe von Tropfengrößenmessungen eines koaleszenzgehemmten flüs-
sig/flüssigen Zweiphasensystems realisiert. Dabei konnte anhand von Lang-
zeitdispergierversuchen gezeigt werden, dass die Tropfengrößenverteilun-
gen in Rührreaktoren und in Schüttelkolben innerhalb des gleiches Re-
aktortyps bei allen Dispergierzeiten selbstähnlich sind. Zusätzlich wur-
de festgestellt, dass die bezogenen Tropfengrößenverteilungen aus dem
Schüttelkolben und dem Rührreaktor übereinstimmen, und somit die
Tropfengrößenverteilungen in beiden Reaktortypen untereinander selb-
stähnlich sind.
Die Bestimmung des maximal stabilen Tropfendurchmessers in schikane-
losen Schüttelkolben unter einer Bandbreite an verschiedenen Betriebsbe-
dingungen hat gezeigt, dass kein Einfluss des Schütteldurchmessers oder
des Füllvolumens auf die maximale Energiedissipationsrate in diesem Re-
aktortyp besteht. Weiterhin gibt es keinen Einfluss der Dichtedifferenz
zwischen kontinuierlicher und disperser Phase im untersuchten Bereich
auf die Dispergierwirkung.
Die maximale lokale Energiedissipationsrate als Maß für die hydromecha-
nische Belastung ist bei gleicher durchschnittlicher Energiedissipations-
rate in Schüttelkolben ca. um den Faktor 10 kleiner als im Rührreaktor.
Damit lassen sich auf quantitativer Basis die in der Praxis beobachteten
Unterschiede zwischen Rührreaktor und Schüttelkolben, z.B. in der Ag-
glomeratgröße pelletierender Mikroorganismen erklären. Das Verhältnis
εmax
ε∅
ist nach Überschreiten einer kritischen Reynoldszahl eine Funkti-
on der Betriebsbedingungen und keine, wie im Rührreaktor konstante
Größe. Zur Berechnung der maximalen Energiedissipationsrate in schi-
kanelosen Schüttelkolben wurde eine Gleichung entwickelt, welche die
Auslegung von Betriebsbedingungen für hydromechanisch empfindliche
Prozesse erlaubt.
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Abweichungen von der entwickelten Berechnungsvorschrift lassen auf das
Vorliegen nicht turbulenter Strömung schließen. Durch Betrachtung der
Re - Zahlen der abweichenden Punkte wurde eine kritische Reynoldszahl
für das Vorliegen turbulenter Strömung im Schüttelkolben von Recrit≈
60.000 vorgeschlagen.
Die Untersuchung der Sauerstofftransferkapazität mit Hilfe des Sulfitsys-
tems mit verschieden hoher, Newton’scher Viskosität zeigte, dass der kLa
in Schüttelkolben mit steigender Viskosität bei sonst gleichem Stoffsys-
tem und In - Phase Bedingungen nahezu konstant bleibt. Ein Anstieg des
kLa im Bereich von η  20mPa·s wird mit dem Stoffübergangsverhalten
in dem dünnen Flüssigkeitsfilm an der Kolbeninnenwand in Verbindung
gebracht. Zur Klärung sollte in zukünftigen Arbeiten ein Modell entwi-
ckelt werden, welches den Einfluss der Viskosität auf die Flüssigkeitsver-
teilung und die Filmdicke im Schüttelkolben beschreibt.
Zum Einfluss einer zweiten organischen Flüssigphase auf den Stofftrans-
fer in schikanelosen Schüttelkolben zeigen die Messungen der Sauerstoff-
transferkapazität mit und ohne Zusatz von Öl bei den hier untersuchten
Betriebsbedingungen einen Anstieg der Sauerstofftransferkapazität von
≤ 15%. Damit besteht ein lediglich geringer Einfluss des Ölgehaltes. Dies
ist eine mögliche Erklärung für die in der Praxis auftretenden Schwie-
rigkeiten bei der Übertragung von Screeningergebnissen solcher Prozesse
vom Schüttelkolben in Rührreaktoren.
Leistungsmessungen in Schikanekolben haben gezeigt, dass die Außer-
Phase Theorie auch auf diesen Reaktortyp anwendbar ist. Tiefere Schi-
kanen weisen einen höheren strömungsstörenden Effekt auf, als flachere
Geometrien. Die dimensionslose Leistung ist beim In-Phase Zustand in
Schikanekolben höher, als in schikanelosen Kolben und unabhängig von
der Reynoldszahl. Damit lässt sich eine nur vom Kolbentyp und Füllvo-
lumen abhängige, charakteristische, modifizierte Newtonzahl angeben.
Schikanekolben werden im Vergleich zu schikanelosen Schüttelkolben in-
tuitiv als die besseren Dispergierapparate bezeichnet. Die vorliegenden
Untersuchungen zeigen, dass dies auch stimmt, solange beide Kolbenty-
pen bei den gleichen Betriebsbedingungen betrieben werden. Wenn aller-
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dings die Dispergierintensität εmaxε∅ verglichen wird, ist bei den gleichen
Betriebsbedingungen nicht nur die maximale lokale Energiedissipations-
rate, sondern auch die durchschnittliche höher. Beide Kolbentypen sind
also in dieser Hinsicht gleichwertig.
Zur Charakterisierung von 48-Well Mikrotiterplatten wurde die Position
der Flüssigkeitssichel relativ zur Zentrifugalbeschleunigung der Schüttel-
bewegung untersucht. Dabei wurde festgestellt, dass der Winkel, welcher
der Flächenschwerpunkt mit der Zentrifugalbeschleunigung bildet, mit
der Phasenzahl korreliert. Die quantitative Übertragbarkeit der Außer-
Phase Theorie in den Mikromaßstab konnte gezeigt werden.
Zur Auslegung von Mikrotiterplatten wurden Korrelationsgleichungen
zur Berechnung von charakteristischen Schüttelfrequenzen, wie dem Ein-
setzen der Flüssigkeitsbewegung, dem Erreichen der Welloberkante und
dem Freilaufen des Wellbodens in Abhängigkeit der Betriebsbedingungen
sowie der Flüssigkeitsviskosität entwickelt. Weiterhin wurde eine Abhän-
gigkeit der Flüssigkeitshöhe von der Viskosität gefunden. Dieses Ergeb-
nis steht im deutlichen Widerspruch zu bisheriger Literatur und sollte in
künftigen Arbeiten auf diesem Gebiet näher untersucht werden.
Durch Vergleich von Flüssigkeitshöhen Newton’scher und strukturvisko-
ser Flüssigkeiten konnte die effektive Scherrate in 48-Well Mikrotiter-
platten ermittelt werden. Mit Werten von ca. 80-150 1s liegt die effektive
Scherrate in 48-Well Mikrotiterplatten unterhalb des für Schüttelkolben
ermittelten Bereiches. Damit erfolgte zum ersten Mal eine Quantifizie-
rung der effektiven Scherrate in geschüttelten Mikrotiterplatten.
Beim Stoffübergang bei erhöhter Viskosität in 48-Well Mikrotiterplatten
ist keine ausgeprägte Abhängigkeit von der Viskosität zu beobachten. Der
Einfluss einer hydrophilen Plattenoberfläche ist nur bei höherer Schüttel-
frequenz und einem damit einhergehenden kleineren Schütteldurchmesser
zu beobachten.
Die in dieser Arbeit dargestellten Ergebnisse erweitern die bislang zur
Verfügung stehende verfahrenstechnische Charakterisierung von geschüt-
telten Erlenmeyerkolben und Mikrotiterplatten. Mit Hilfe der erarbeite-
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ten Korrelationen ist nunmehr ein gezielte Auslegung dieser Reaktor-
typen für die Prozessentwicklung in der Fermentationstechnik möglich.
Das Screening nach neuen oder verbesserten Produktionsstämmen oder
-medien kann unter kontrollierten experimentellen Bedingungen durchge-
führt werden. Insbesondere Prozesse mit hochviskosen Fließeigenschaften
und solche, die empfindlich auf hydromechanische Belastung reagieren,
verursachen in der Praxis Probleme beim Scale-up von Mikrotiterplatten
oder Schüttelkolben in den Rührreaktor. Für solche Prozesse bedeuten
die in dieser Arbeit vorgestellten Ergebnisse die Möglichkeit, die Proble-
me durch Auslegung von geeigneten Betriebsbedingungen systematisch
zu untersuchen. Zukünftige Arbeiten sollten die Anwendung der hier dar-
gestellten Ergebnisse auf die Auslegung von Fermentationsprozessen in
geschüttelten Reaktoren mit dem Ziel der beschleunigten Bioprozessent-
wicklung untersuchen.
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A. Skript für automatisierte
Messdatenauswertung
Listing A.1: Skript für die Bildauswertung der Flüssigkeitssichel in Mikroti-
terplatten in Perl
1 #!/ usr/bin/ pe r l
#program vers ion
$VERSION=" 3 . 5 " ;
6
use GD;
use POSIX;
11 # 24 b i t Farb t i e f e a l s Standard se tzen
GD: : Image−>trueColor ( 1 ) ;
# Hi l f e t e x t ausgeben be i "−h" oder "−−he lp" a l s Parameter
i f ($ARGV[ 0 ] =~ /−h/ | | $ARGV[ 0 ] =~ /−−help /)
16 {
printf ( "schwapp . p l ␣V3. 4\n" ) ;
printf ( "Parameter␣ b i t t e ␣\"{u}ber␣STDIN, ␣ in ␣der␣Form :\ n" ) ;
printf ( "Bi lddate iname␣ [ I n t e r v a l ] \ n" ) ;
exit ( 0 ) ;
21 }
# Variablen und Konstanten angeben
#
# RGB−Grenzwerte (0 . .255) fuer Wellumrandung und Kugel
26 @WellumrandungGrenzwert=(51 , 51 , 51) ;
@KugelGrenzwert=(77 , 77 , 77) ;
$ In t e rva l lGr enzwe rt=15;
# Anzahl der Wells innerha lb der Wellumrandung
$AnzWellsSpalten =3;
31 $AnzWel lsZe i len=2;
# Dicke der Wellumrandungsel l ipse
$Wel lE l l ipsenDicke =1.5;
#Well , in dem die Kugel i s t . Es wird von Links nach Rechts gez\"{
a} h l t und dann eine Ze i l e t i e f e r
#gegangen . S o l l t e keine Kugel vorhanden sein , $KugelWellNr=0
se tzen
36 $KugelWellNr=5;
$Pi=3.141592654;
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# Parameter sind Bild , RGB−Grenzwert f \"{u}r Wellumrandung und
Einfaerb farbe
# Ausgabe i s t ein Bild
41 sub WellumrandungEinfaerben
{
my $im=$_ [ 0 ] ;
my $GrenzwertR=$_ [ 1 ] ;
my $GrenzwertG=$_ [ 2 ] ;
46 my $GrenzwertB=$_ [ 3 ] ;
my $Farbe=$_ [ 4 ] ;
my ( $Bre i te , $Hoehe , $ix , $iy , $col_index , @col_rgb ) ;
51 ( $Bre i te , $Hoehe ) = $im−>getBounds ( ) ;
for ( $ ix =0; $ix<=$Bre i te −1; $ ix++)
{
for ( $ iy =0; $iy<=$Hoehe−1; $ iy++)
56 {
$col_index = $im−>ge tP ixe l ( $ix , $ iy ) ;
@col_rgb = $im−>rgb ( $col_index ) ;
i f ( $col_rgb [ 0 ] <= $GrenzwertR && $col_rgb [ 1 ] <=
$GrenzwertG && $col_rgb [ 2 ] <= $GrenzwertB)
{
61 $im−>se tP ix e l ( $ix , $iy , $Farbe ) ;
}
}
}
$im ;
66 }
# Parameter sind e inge f \"{a} rb t e s ( in Gruen) Bild , Well−
Spal tenzah l und −Zei lenzah l , Farbe
# Keine Ausgabe aber Koordinaten werden a l s g l o b a l e Arrays
ge spe iche r t (@WellsX1 , usw . )
# Die Werte sind ungerundet
71 sub WellKoordinaten
{
my $im=$_ [ 0 ] ;
my $Spalten=$_ [ 1 ] ;
my $Ze i l en=$_ [ 2 ] ;
76 my $Frb_Index=$_ [ 3 ] ;
my ( $Bre i te , $Hoehe , $P ixe lZaeh le r , $ix , $iy , $col_index ,
@col_rgb ) ;
( $Bre i te , $Hoehe ) = $im−>getBounds ( ) ;
81
# Variablen i n i t i a l i s i e r e n
my $WellsLinksX=0;
my $WellsRechtsX=0;
my $WellsObenY=0;
86 my $WellsUntenY=0;
my $WellNr=0;
# Min. re l e vante Pixel , du rchschni t t l i c h pro Einze lwe l l rand
# e v t l . nur pro be t rach te t e r Ze i l e (dann $Pixe lZaeh ler=0 se tzen
216
nach inners t e r Sc h l e i f e )
my $MinPixelZahl=5;
91 # Globale Arrays ! ! !
@WellsX1="" ;
@WellsY1="" ;
@WellsX2="" ;
@WellsY2="" ;
96
my @Frb_RGB=$im−>rgb ( $Frb_Index ) ;
# Linker Rand − Koordinaten−Ursprung im Bild i s t oben l i n k s
$P ixe lZaeh l e r=0;
101 for ( $ ix =0; $ix<=$Bre i te −1; $ ix++)
{
for ( $ iy =0; $iy<=$Hoehe−1; $ iy++)
{
$col_index = $im−>ge tP ixe l ( $ix , $ iy ) ;
106 @col_rgb = $im−>rgb ( $col_index ) ;
#pr i n t f (" col_rgb : @col_rgb\n") ;
i f ( @col_rgb [0]==@Frb_RGB[ 0 ] && @col_rgb [1]==@Frb_RGB[ 1 ] &&
@col_rgb [2]==@Frb_RGB[ 2 ] && $WellsLinksX==0)
{
$P ixe lZaeh l e r++;
111 i f ( $P ixe lZaeh le r>=$MinPixelZahl∗ $Ze i l en )
{
$WellsLinksX=$ix ;
}
}
116 }
}
# Rechter Rand − Koordinaten−Ursprung im Bild i s t oben l i n k s
$P ixe lZaeh l e r=0;
121 for ( $ ix=$Bre i te −1; $ix >=0; $ix−−)
{
for ( $ iy =0; $iy<=$Hoehe−1; $ iy++)
{
$col_index = $im−>ge tP ixe l ( $ix , $ iy ) ;
126 @col_rgb = $im−>rgb ( $col_index ) ;
#pr i n t f (" col_rgb : @col_rgb\n") ;
i f ( @col_rgb [0]==@Frb_RGB[ 0 ] && @col_rgb [1]==@Frb_RGB[ 1 ] &&
@col_rgb [2]==@Frb_RGB[ 2 ] && $WellsRechtsX==0)
{
$P ixe lZaeh l e r++;
131 i f ( $P ixe lZaeh le r>=$MinPixelZahl∗ $Ze i l en )
{
$WellsRechtsX=$ix ;
}
}
136 }
}
# Oberer Rand − Koordinaten−Ursprung im Bild i s t oben l i n k s
$P ixe lZaeh l e r=0;
141 for ( $ iy =0; $iy<=$Hoehe−1; $ iy++)
{
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for ( $ ix =0; $ix<=$Bre i te −1; $ ix++)
{
$col_index = $im−>ge tP ixe l ( $ix , $ iy ) ;
146 @col_rgb = $im−>rgb ( $col_index ) ;
#pr in t f (" col_rgb : @col_rgb\n") ;
i f (@col_rgb [0]==@Frb_RGB[ 0 ] && @col_rgb [1]==@Frb_RGB[ 1 ] &&
@col_rgb [2]==@Frb_RGB[ 2 ] && $WellsObenY==0)
{
$P ixe lZaeh l e r++;
151 i f ( $P ixe lZaeh le r>=$MinPixelZahl∗ $Spalten )
{
$WellsObenY=$iy ;
}
}
156 }
}
# Unterer Rand − Koordinaten−Ursprung im Bild i s t oben l i n k s
$P ixe lZaeh l e r=0;
161 for ( $ iy=$Hoehe ; $iy >=1; $iy−−)
{
for ( $ ix =0; $ix<=$Bre i te −1; $ ix++)
{
$col_index = $im−>ge tP ixe l ( $ix , $ iy ) ;
166 @col_rgb = $im−>rgb ( $col_index ) ;
#pr in t f (" col_rgb : @col_rgb\n") ;
i f (@col_rgb [0]==@Frb_RGB[ 0 ] && @col_rgb [1]==@Frb_RGB[ 1 ] &&
@col_rgb [2]==@Frb_RGB[ 2 ] && $WellsUntenY==0)
{
$P ixe lZaeh l e r++;
171 i f ( $P ixe lZaeh le r>=$MinPixelZahl∗ $Spalten )
{
$WellsUntenY=$iy ;
}
}
176 }
}
for (my $iZ=1; $iZ <= $Ze i l e n ; $iZ++)
{
181 for (my $ iS=1; $ iS <= $Spalten ; $ iS++)
{
$WellNr++;
#pr in t f (" Ze i l e : $iZ , Spa l te : $iS , Wellnr . : $WellNr\n") ;
@WellsX1 [ $WellNr−1]=$WellsLinksX+($WellsRechtsX−
$WellsLinksX+1)/ $Spalten ∗( $iS−1) ;
186 @WellsY1 [ $WellNr−1]=$WellsObenY+($WellsUntenY−$WellsObenY
+1)/ $Ze i l en ∗( $iZ−1) ;
@WellsX2 [ $WellNr−1]=$WellsLinksX+($WellsRechtsX−
$WellsLinksX+1)/ $Spalten ∗( $ iS )−1;
@WellsY2 [ $WellNr−1]=$WellsObenY+($WellsUntenY−$WellsObenY
+1)/ $Ze i l en ∗( $iZ )−1;
}
}
218
191 }
# Parameter Bild , Koordinaten X1, Y1, X2, Y2 und Farbe
# Ausgabe i s t ein Bild − Der Rahmen l i e g t au" se rha l b der
Koordinaten
196 sub UmrahmenMitMittelkreuz
{
my $im=$_ [ 0 ] ;
my $X1=$_ [ 1 ] ;
my $Y1=$_ [ 2 ] ;
201 my $X2=$_ [ 3 ] ;
my $Y2=$_ [ 4 ] ;
my $Farbe=$_ [ 5 ] ;
$im−>re c t an g l e ( sprintf ( "%.0 f " , $X1−1.0) , sprintf ( "%.0 f " , $Y1
−1.0) , sprintf ( "%.0 f " ,$X2+1.0) , sprintf ( "%.0 f " , $Y2+1.0) ,
$Farbe ) ;
206 $im−>l i n e ( sprintf ( "%.0 f " , ( ( $X2+$X1) /2.0−4.0) ) , sprintf ( "%.0 f " ,
( ( $Y2+$Y1) /2 . 0 ) ) , sprintf ( "%.0 f " , ( ( $X2+$X1) /2 .0+4.0) ) ,
sprintf ( "%.0 f " , ( ( $Y2+$Y1) /2 . 0 ) ) , $Farbe ) ;
$im−>l i n e ( sprintf ( "%.0 f " , ( ( $X2+$X1) /2 . 0 ) ) , sprintf ( "%.0 f " , ( (
$Y2+$Y1) /2.0−4.0) ) , sprintf ( "%.0 f " , ( ( $X2+$X1) /2 . 0 ) ) ,
sprintf ( "%.0 f " , ( ( $Y2+$Y1) /2 .0+4.0) ) , $Farbe ) ;
$im ;
}
211 # Parameter Bild , Koordinaten X1, Y1, X2, Y2, Liniendicke und
Farbe
# Ausgabe i s t ein Bild
sub DickeE l l i p s e
{
my $im=$_ [ 0 ] ;
216 my $X1=$_ [ 1 ] ;
my $Y1=$_ [ 2 ] ;
my $X2=$_ [ 3 ] ;
my $Y2=$_ [ 4 ] ;
my $Lin ienDicke=$_ [ 5 ] ;
221 my $Farbe=$_ [ 6 ] ;
my $ j ;
#$j /2 i s t d ie Dicke der E l l i p s e
226 for ( $ j=$Lin ienDicke∗2 ; $j >=0; $j−−)
{
$im−>e l l i p s e ( sprintf ( "%.0 f " , ( ( $X2+$X1) /2 . 0 ) ) , sprintf ( "%.0 f "
, ( ( $Y2+$Y1) /2 . 0 ) ) , sprintf ( "%.0 f " , ($X2−$X1+1.0)−$ j ) ,
sprintf ( "%.0 f " , ($Y2−$Y1+1.0)−$ j ) , $Farbe ) ;
}
$im ;
231 }
# Parameter Bild , Koordinaten X1, Y1, X2, Y2, Farb Inte rva l l und
Farbe
# Ausgabe Bild
sub F l u e s s i g k e i tE in f a e r b en
236 {
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my $im=$_ [ 0 ] ;
my $X1=$_ [ 1 ] ;
my $Y1=$_ [ 2 ] ;
my $X2=$_ [ 3 ] ;
241 my $Y2=$_ [ 4 ] ;
my $Farb In t e rva l l=$_ [ 5 ] ;
my $Farbe=$_ [ 6 ] ;
my ( $ix , $iy , $col_index , @col_rgb , $red , $green , $blue , $EllX ,
$EllA , $EllY , $EllB ) ;
246
for ( $ ix=$X1 ; $ix<=$X2 ; $ ix++)
{
for ( $ iy=$Y1 ; $iy<=$Y2 ; $ iy++)
{
251 #pr in t f (" ix : $ ix ; iy : $iy \n") ;
$col_index = $im−>ge tP ixe l ( $ix , $ iy ) ;
@col_rgb = $im−>rgb ( $col_index ) ;
#pr in t f (" col_rgb : @col_rgb\n") ;
$red = @col_rgb [ 0 ] ;
256 $green = @col_rgb [ 1 ] ;
$blue = @col_rgb [ 2 ] ;
#pr in t f (" red : $red ; green : $green ; b lue : $b lue\n") ;
i f ( ( $red<=$green−$Farb In t e rva l l ) && ( $blue >=100 && $blue
<=255))
{
261 # Testen , ob Punkt im Well l i e g t und dann e v t l . e in f \"{a}
rben
$EllX=($ix−$X1−(($X2−$X1+1.0) /2 . 0 ) ) ;
# −2.0 i s t der Abstand vom Rand
$EllA=(($X2−$X1+1.0−2.0) /2 . 0 ) ;
$EllY=($iy−$Y1−($Y2−$Y1+1.0) /2 . 0 ) ;
266 # −2.0 i s t der Abstand vom Rand
$EllB=(($Y2−$Y1+1.0−2.0) /2 . 0 ) ;
# Testausgabe
#pr in t f (" ix : $ ix ; iy : $iy ; EllX : $EllX ; EllA : $EllA ; EllY :
$EllY ; EllB : $EllB ; \n") ;
i f ( pow( $EllX/$EllA , 2 . 0 ) + pow( $EllY/$EllB , 2 . 0 ) <= 1 . 0 )
271 {
#$im−>se tP i x e l ( $ix , $iy , $Farbe ) ;
$im−>f i l l e d E l l i p s e ( $ix , $iy , 2 , 2 , $Farbe ) ;
$im_Auswert_glob−>f i l l e d E l l i p s e ( $ix , $iy , 2 , 2 , $Farbe ) ;
}
276 }
}
}
$im ;
}
281
# Parameter Bild , Kugelwel l Nr . , RGB−Grenzwert f \"{u}r Kugel ,
Farbe − Koordinaten kommen \"{u}ber g l o ba l @WellsX1 , usw .
# Ausgabe Bild
sub KugelEinfaerben
{
286 #Doppelter Abstand vom Rand
220
my $RandAbst=16;
my $im=$_ [ 0 ] ;
my $KWNr=$_ [ 1 ] ;
291 my $GrenzwertR=$_ [ 2 ] ;
my $GrenzwertG=$_ [ 3 ] ;
my $GrenzwertB=$_ [ 4 ] ;
my $Farbe=$_ [ 5 ] ;
296 my ( $ix , $iy , $col_index , @col_rgb , , $EllX , $EllA , $EllY ,
$EllB ) ;
{
for ( $ ix=$WellsX1 [$KWNr−1] ; $ix<=$WellsX2 [$KWNr−1] ; $ ix++)
{
301 for ( $ iy=$WellsY1 [$KWNr−1] ; $iy<=$WellsY2 [$KWNr−1] ; $ iy++)
{
$col_index = $im−>ge tP ixe l ( $ix , $ iy ) ;
@col_rgb = $im−>rgb ( $col_index ) ;
306 # Testen , ob Punkt im Well l i e g t und dann e v t l . e in f \"{a}rben
$EllX=($ix−$WellsX1 [$KWNr−1]−(($WellsX2 [$KWNr−1]−$WellsX1 [
$KWNr−1]+1.0) /2 . 0 ) ) ;
# RandAbst i s t der Abstand vom Rand
$EllA=(($WellsX2 [$KWNr−1]−$WellsX1 [$KWNr−1]+1.0−$RandAbst )
/2 . 0 ) ;
$EllY=($iy−$WellsY1 [$KWNr−1]−($WellsY2 [$KWNr−1]−$WellsY1 [
$KWNr−1]+1.0) /2 . 0 ) ;
311 # RandAbst i s t der Abstand vom Rand
$EllB=(($WellsY2 [$KWNr−1]−$WellsY1 [$KWNr−1]+1.0−$RandAbst )
/2 . 0 ) ;
i f ( pow( $EllX/$EllA , 2 . 0 ) + pow( $EllY/$EllB , 2 . 0 ) <= 1 . 0 )
{
316 i f ( $col_rgb [ 0 ] <= $GrenzwertR && $col_rgb [ 1 ] <=
$GrenzwertG && $col_rgb [ 2 ] <= $GrenzwertB)
{
#$im−>se tP i x e l ( $ix , $iy , $Farbe ) ;
$im−>f i l l e d E l l i p s e ( $ix , $iy , 2 , 2 , $Farbe ) ;
}
321 }
}
}
}
$im ;
326 }
# Parameter
# Keine Ausgabe aber Koordinaten werden a l s g l o b a l e Arrays
ge spe iche r t ($KugelX1 , usw . )
# Die Werte sind ungerundet
331 sub KugelKoordinaten
{
my $im=$_ [ 0 ] ;
my $KWNr=$_ [ 1 ] ;
my $KugelFarbe=$_ [ 2 ] ;
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336
#Variablen i n i t i a l i s i e r e n
my $KugelLinksX=0;
my $KugelRechtsX=0;
my $KugelObenY=0;
341 my $KugelUntenY=0;
my $MinPixelZahl=3; # Relevante Pixel , durchschni t t l i c h pro
Einze lwe l l rand
my ( $P ixe lZaeh le r , $ ix , $iy , $col_index , @col_rgb ) ;
346 # Linker Rand − Koordinaten−Ursprung im Bild i s t oben l i n k s
$P ixe lZaeh l e r=0;
for ( $ ix=$WellsX1 [$KWNr−1] ; $ix<=$WellsX2 [$KWNr−1] ; $ ix++)
{
for ( $ iy=$WellsY1 [$KWNr−1] ; $iy<=$WellsY2 [$KWNr−1] ; $ iy++)
351 {
$col_index = $im−>ge tP ixe l ( $ix , $ iy ) ;
@col_rgb = $im−>rgb ( $col_index ) ;
#pr in t f (" col_rgb : @col_rgb\n") ;
356 # Testausgabe
#open OUT, "> ".$filenameOhnePNG ."_Test ". $WellNr . " . png ";
#pr in t OUT $im−>png ;
#c lo se OUT;
#i f ( $iy>=$WellsY1 [KWNr−1]+5) { e x i t (0) ;}
361
i f (@col_rgb [0]==0 && @col_rgb [1]==0 && @col_rgb [2]==255 &&
$KugelLinksX==0)
{
#pr in t f (" Test 123\n") ;
$P ixe lZaeh l e r++;
366 i f ( $P ixe lZaeh le r>=$MinPixelZahl )
{
$KugelLinksX=$ix −0;
}
}
371 }
$P ixe lZaeh l e r=0;
}
# Rechter Rand − Koordinaten−Ursprung im Bild i s t oben l i n k s
376 $P ixe lZaeh l e r=0;
for ( $ ix=$WellsX2 [$KWNr−1] ; $ix>=$WellsX1 [$KWNr−1] ; $ix−−)
{
for ( $ iy=$WellsY1 [$KWNr−1] ; $iy<=$WellsY2 [$KWNr−1] ; $ iy++)
{
381 $col_index = $im−>ge tP ixe l ( $ix , $ iy ) ;
@col_rgb = $im−>rgb ( $col_index ) ;
#pr in t f (" col_rgb : @col_rgb\n") ;
i f (@col_rgb [0]==0 && @col_rgb [1]==0 && @col_rgb [2]==255 &&
$KugelRechtsX==0)
{
386 $P ixe lZaeh l e r++;
i f ( $P ixe lZaeh le r>=$MinPixelZahl )
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{
$KugelRechtsX=$ix+0;
}
391 }
}
$P ixe lZaeh l e r=0;
}
396 # Oberer Rand − Koordinaten−Ursprung im Bild i s t oben l i n k s
$P ixe lZaeh l e r=0;
for ( $ iy=$WellsY1 [$KWNr−1] ; $iy<=$WellsY2 [$KWNr−1] ; $ iy++)
{
for ( $ ix=$WellsX1 [$KWNr−1] ; $ix<=$WellsX2 [$KWNr−1] ; $ ix++)
401 {
$col_index = $im−>ge tP ixe l ( $ix , $ iy ) ;
@col_rgb = $im−>rgb ( $col_index ) ;
#pr i n t f (" col_rgb : @col_rgb\n") ;
i f ( @col_rgb [0]==0 && @col_rgb [1]==0 && @col_rgb [2]==255 &&
$KugelObenY==0)
406 {
$P ixe lZaeh l e r++;
i f ( $P ixe lZaeh le r>=$MinPixelZahl)
{
$KugelObenY=$iy −0;
411 }
}
}
$P ixe lZaeh l e r=0;
}
416
# Unterer Rand − Koordinaten−Ursprung im Bild i s t oben l i n k s
$P ixe lZaeh l e r=0;
for ( $ iy=$WellsY2 [$KWNr−1] ; $iy>=$WellsY1 [$KWNr−1] ; $iy−−)
{
421 for ( $ ix=$WellsX1 [$KWNr−1] ; $ix<=$WellsX2 [$KWNr−1] ; $ ix++)
{
$col_index = $im−>ge tP ixe l ( $ix , $ iy ) ;
@col_rgb = $im−>rgb ( $col_index ) ;
#pr i n t f (" col_rgb : @col_rgb\n") ;
426 i f ( @col_rgb [0]==0 && @col_rgb [1]==0 && @col_rgb [2]==255 &&
$KugelUntenY==0)
{
$P ixe lZaeh l e r++;
i f ( $P ixe lZaeh le r>=$MinPixelZahl)
{
431 $KugelUntenY=$iy+0;
}
}
}
$P ixe lZaeh l e r=0;
436 }
# g l o b a l e Werte se tzen
$KugelX1=$KugelLinksX ;
$KugelY1=$KugelObenY;
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441 $KugelX2=$KugelRechtsX ;
$KugelY2=$KugelUntenY;
}
# Parameter Bild , Koordinaten X1, Y1, X2, Y2
446 # Ausgabe Bild und d iv e r se Variablen ( $phi , $phi_grad , &prozent ,
$pct ) ( g l o ba l ???)
sub Auswertung
{
my $im=$_ [ 0 ] ;
my $X1=$_ [ 1 ] ;
451 my $Y1=$_ [ 2 ] ;
my $X2=$_ [ 3 ] ;
my $Y2=$_ [ 4 ] ;
my @green = (0 , 255 , 0 ) ;
456 my @blue = (0 , 0 , 255 ) ;
#g = green , b = b lue
my $g_x_count=0;
my $g_x_sum=0;
461 my $g_y_count=0;
my $g_y_sum=0;
my $b_x_count=0;
my $b_x_sum=0;
466 my $b_y_count=0;
my $b_y_sum=0;
my $g_y_max=0;
my $g_x_max=0;
471 my $g_y_min=100000;
my $g_x_min=100000;
my ( $width , $height , $x , $y , $color_idx , $r , $g , $b , $gc_x ,
$gc_y , $bc_x , $bc_y) ;
my ( $radius_x , $radius_y , $s_x , $s_y , $len_short , $len_long) ;
476
( $width , $he ight ) = $im−>getBounds ( ) ;
for ( $y=$Y1 ; $y<=$Y2 ; $y++) {
for ( $x=$X1 ; $x<=$X2 ; $x++) {
481
$color_idx = $im−>ge tP ixe l ( $x , $y ) ;
( $r , $g , $b ) = $im−>rgb ( $color_idx ) ;
#pr in t f (" $r , $g , $b\n") ;
486 i f ( $blue [0]== $r && $blue [1]==$g && $blue [ 2 ] == $b ) {
i f ( $x < $b_x_min) {
$b_x_min=$x ;
} e l s i f ( $x > $b_x_max) {
$b_x_max = $x ;
491 }
i f ( $y < $b_y_min) {
$b_y_min=$y ;
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} e l s i f ( $y > $b_y_max) {
496 $b_y_max =$y ;
}
$b_y_sum+=$y ;
$b_y_count++;
501 $b_x_sum+=$x ;
$b_x_count++;
#pr in t f ("$x , $y i s b lue \n") ;
} e l s i f ( $green [0]== $r && $green [ 1 ] == $g && $green [ 2 ] ==
$b ) {
506 i f ( $x < $g_x_min) {
$g_x_min=$x ;
} e l s i f ( $x > $g_x_max) {
$g_x_max = $x ;
}
511
i f ( $y < $g_y_min) {
$g_y_min=$y ;
} e l s i f ( $y > $g_y_max) {
$g_y_max =$y ;
516 }
$g_y_sum+=$y ;
$g_y_count++;
$g_x_sum+=$x ;
521 $g_x_count++;
#pr in t f ("$x , $y i s green\n") ;
}
}
}
526
#pr i n t f ("$g_x_count : $g_y_count :$g_x_sum :$g_y_sum\n") ;
$gc_x = $g_x_sum/$g_x_count ∗ 1 . 0 ;
$gc_y = $g_y_sum/$g_y_count ∗ 1 . 0 ;
531 i f ( $b_x_count == 0 | | $b_y_count == 0) {
$bc_x=10;
$bc_y=10;
} else {
$bc_x = $b_x_sum/$b_x_count∗ 1 . 0 ;
536 $bc_y = $b_y_sum/$b_y_count∗ 1 . 0 ;
}
$radius_x = ($g_x_max − $g_x_min) / 2 . 0 ;
$radius_y = ($g_y_max − $g_y_min) / 2 . 0 ;
541
$im−>arc ($bc_x , $bc_y ,3 , 3 , 0 , 360 , $Schwarz ) ;
$im−>arc ($gc_x , $gc_y ,3 , 3 , 0 , 360 , $Schwarz ) ;
# F\"{u}r g l o ba l e s Bild
$im_Auswert_glob−>arc ($bc_x , $bc_y ,3 , 3 , 0 , 360 , $Schwarz ) ;
546 $im_Auswert_glob−>arc ( $gc_x , $gc_y , 3 , 3 , 0 , 360 , $Schwarz ) ;
#pr i n t f ("Kreis : $gc_x , $gc_y , Flaeche : $bc_x , $bc_y\n") ;
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#$im−>l in e ($bc_x , $bc_y , $gc_x , $gc_y , $schwarz) ;
551
#x = a∗cos phi
#y = b∗ s in phi
i f ( $gc_x−$bc_x==0)
556 {
$phi=$Pi / 2 . 0 ;
}
else
{
561 $phi = atan ( abs ( $gc_y−$bc_y) / abs ( $gc_x−$bc_x) ) ;
}
#atan (dy/dx ) = phi
566 #$phi −= 6/360.0∗$Pi ;
i f ( $gc_y − $bc_y > 0)
{
# obere h a e l f t e
571 i f ( $gc_x − $bc_x < 0)
{
$phi+=0.0;
#pr in t f (\"{o}ben gruen < blau \n") ;
}
576 else
{
#$phi+=$Pi /2.0 ;
$phi=$Pi /2.0+(( $Pi/2.0− $phi ) ) ;
}
581 }
else
{
# untere ha e l f t e
i f ( $gc_x − $bc_x > 0)
586 {
$phi+=$Pi ;
}
else
{
591 #$phi+=$Pi ∗1 .5 ;
$phi=$Pi ∗1.5+(( $Pi/2.0− $phi ) ) ;
}
}
596
# schnit tpunkt mit e l l i p s e
$s_x = f l o o r ( $gc_x + $radius_x ∗ cos ( $phi ) ) ;
$s_y = f l o o r ( $gc_y − $radius_y ∗ sin ( $phi ) ) ;
601 #$im−>l in e ($gc_x , $gc_y , $s_x , $s_y , $schwarz) ;
$im−>arc ( $s_x , $s_y , 3 , 3 , 0 , 360 , $Schwarz ) ;
# F\"{u}r g l o ba l e s Bild
$im_Auswert_glob−>arc ($s_x , $s_y , 3 , 3 , 0 , 360 , $Schwarz ) ;
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$phi_grad = f l o o r ( $phi ∗360/(2∗ $Pi ) ) ;
#pr i n t f ("Phi : $phi_gradř \n") ;
#pr i n t f (" Schnit tpunkt : ($s_x , $s_y)\n") ;
611 #pr i n t f ("Radius : ( $radius_x , $radius_y ) Pixe l \n") ;
$len_short = sqrt ( ( $gc_x −$bc_x) ∗( $gc_x −$bc_x) + ($gc_y−$bc_y)
∗( $gc_y−$bc_y) ) ;
$len_long = sqrt ( ( $gc_x −$s_x) ∗( $gc_x −$s_x) + ($gc_y−$s_y) ∗(
$gc_y−$s_y) ) ;
616
$prozent = $len_short / $len_long ∗100 ;
$pct = sprintf ( "%.0 f " , $prozent ) ;
621 #pr i n t f (" Ex z en t r i z i t a e t : $pct%\n") ;
# Ausgabe
#open OUT, "> ".$filenameOhnePNG ."_Well " . $WellNr ."_phi_".
$phi_grad ."_mv_$pct . png ";
#pr in t OUT $im−>png ;
626 #c lose OUT;
$im ;
}
631 # Hier s o l l sp \"{a} te r noch eine automatische Randerkennung hin .
# Parameter
# Ausgabe
sub SchwappRand
{
636 #pr i n t f ("Dies i s t sub SchwappRand\n") ;
}
# Halbautomatischer Ersatz f \"{u}r SchwappRand . In Orange
markierten Bildern werden die
# Schwappwinkel automatisch bestimmt
641 # Parameter Bild , Koordinaten X1, Y1, X2, Y2
# Ausgabe Bild und d iv e r se Variablen ($phi_schwapp1_grad ,
$phi_schwapp2_grad , $phi_Kugelwell_grad ) ( g l o ba l ???)
sub Mark i e r t eB i lde r
{
my $im=$_ [ 0 ] ;
646 my $X1=$_ [ 1 ] ;
my $Y1=$_ [ 2 ] ;
my $X2=$_ [ 3 ] ;
my $Y2=$_ [ 4 ] ;
651 my ( $col_index , @col_rgb ) ;
my $r=0;
my $phi=0;
my $x=0;
656 my $y=0;
my $x_phi1=0;
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my $y_phi1=0;
my $x_phi2=0;
my $y_phi2=0;
661 my $r_max=0;
my $phi_Orange_flag =0;
my @IstPixe lOrange ;
$ I s tP ixe lOrange [0]= "#NV" ;
$Is tP ixe lOrange [1]= "#NV" ;
666 $Is tP ixe lOrange [2]= "#NV" ;
my $phi1_vorne="#NV" ;
my $phi1_hinten="#NV" ;
my $phi2_vorne="#NV" ;
671 my $phi2_hinten="#NV" ;
my $phi_Schr i t twe i te =0.5;
my $r_Schr i t twe i te =0.3;
676 my $ i i ; # (nur ) f \"{u}r Testausgabe
i f (abs ($X2−$X1) >= abs ($Y2−$Y1) )
{
$r_max=c e i l (abs ($X2−$X1) / ( 2 . 0 ) ) ;
681 } else
{
$r_max=c e i l (abs ($Y2−$Y1) / ( 2 . 0 ) ) ;
}
686 #pr in t f ("Well : $WellNr\n") ;
# r − phi − S ch l e i f e zur Bestimmung der beiden Winkel ("#NV"
f a l l s kein Winkel vorhanden)
# Tei l 0ř<=phi<=360ř vorw\"{a} r t s − stimmen die Grenzen so noch
???
for ( $phi=(0.0−( $ph i_Schr i t twe i te ) ) ; $phi <=360.0; $phi+=
$phi_Schr i t twe i te )
691 {
for ( $r=0; $r<$r_max ; $r+=$r_Schr i t twe i te )
{
my $phi_rad=$phi /180∗ $Pi ;
$x=($X1+$X2) / ( 2 . 0 )+($r∗cos ( $phi_rad ) ) ;
696 $y=($Y1+$Y2) / ( 2 . 0 )−($r∗ sin ( $phi_rad ) ) ;
$col_index = $im−>ge tP ixe l ( $x , $y ) ;
@col_rgb = $im−>rgb ( $col_index ) ;
#$im−>se tP i x e l ( $x , $y , $Schwarz ) ;
i f ( $col_index == $Orange && $phi_Orange_flag==0)
701 {
$phi_Orange_flag =1;
$Is tP ixe lOrange [0]= $IstP ixe lOrange [ 1 ] ;
$ I s tP ixe lOrange [1]= $IstP ixe lOrange [ 2 ] ;
$ I s tP ixe lOrange [ 2 ]=1 ;
706
#$phi_schwapp1_grad=$phi ;
#pr in t f (" phi1 : $phi \n") ;
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#pr in t f (" x_phi1 : $x_phi1 , y_phi1 : $y_phi1\n") ;
711 }
}
i f ( $phi_Orange_flag==0)
{
716 $Is tP ixe lOrange [0]= $IstP ixe lOrange [ 1 ] ;
$ I s tP ixe lOrange [1]= $IstP ixe lOrange [ 2 ] ;
$ I s tP ixe lOrange [ 2 ]=0 ;
}
721 $phi_Orange_flag =0;
# Testausgabe − ab d ie se r S t e l l e i s t d ie Ausgabe von
$IstPixe lOrange komplett
# for ( $ i i =0; $i i <=2; $ i i++)
# {
726 # pr i n t f (" IstPixe lOrange [ $ i i ] : $IstPixe lOrange [ $ i i ] ; ") ;
# }
# pr in t f ("\n") ;
# Ab hier tes ten , ob Punkt 1 oder 2 und vorne oder hinten
731
i f ( $I s tP ixe lOrange [1]==1 && $phi >0.0) # Tests f \"{u}r die
S t e l l e $phi−$phi_Schri t twe i te
{
i f ( $I s tP ixe lOrange [0]==0)
{
736 i f ( $phi1_vorne eq "#NV" ) {$phi1_vorne=$phi−
$phi_Schr i t twe i te ; }
else {$phi2_vorne=$phi−$phi_Schr i t twe i te ; }
#pr in t f ("Vorderkante , phi1_vorne : $phi1_vorne , phi2_vorne
: $phi2_vorne\n") ;
}
i f ( $I s tP ixe lOrange [2]==0)
741 {
i f ( $phi1_hinten eq "#NV")
{
i f ( $phi1_vorne ne "#NV") {$phi1_hinten=$phi−
$phi_Schr i t twe i te ; }
else {$phi2_hinten=$phi−$phi_Schr i t twe i te ; }
746 }
else {$phi2_hinten=$phi−$phi_Schr i t twe i te ; }
#pr in t f (" Hinterkante , phi1_hinten : $phi1_hinten , phi2_hinten :
$phi2_hinten\n") ;
}
}
751 }
# Testausgaben
#pr i n t f (" phi1_vorne : $phi1_vorne ; phi1_hinten : $phi1_hinten\n")
;
#pr i n t f (" phi2_vorne : $phi2_vorne ; phi2_hinten : $phi2_hinten\n")
;
756
#Mitte lwerte aus vorne und hinten b i l den
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i f ( $phi1_vorne ne "#NV" && $phi1_hinten ne "#NV")
{
$phi_schwapp1_grad=($phi1_vorne+$phi1_hinten ) / (2 . 0 ) ;
761 } else
{
$phi_schwapp1_grad="#NV" ;
}
766 i f ( $phi2_vorne ne "#NV" && $phi2_hinten ne "#NV")
{
i f ( $phi2_vorne<=$phi2_hinten ) # f a l l s Punkt 2 um 0ř herum
l i e g t
{
$phi_schwapp2_grad=($phi2_vorne+$phi2_hinten ) / ( 2 . 0 ) ;
771 } else
{
$phi_schwapp2_grad=(($phi2_vorne −360.0)+$phi2_hinten ) / (2 . 0 )
;
}
} else
776 {
$phi_schwapp2_grad="#NV" ;
}
# Kugelwel l Winkel a l s g l o b a l e Variable ausgeben
781 i f ( $WellNr==$KugelWellNr )
{
i f ( $KugelWellNr !=0) { $phi_Kugelwell_grad=$phi_schwapp1_grad
; }
else {$phi_Kugelwell_grad=0.0;}
}
786
# phi2 auf #NV setzen , f a l l s nur ein Punkt vorhaden i s t .
i f ( $phi_schwapp1_grad==$phi_schwapp2_grad ) {$phi_schwapp2_grad
="#NV"}
#
791 # Einzeichnen der beiden Winkel in E in ze l b i l d
i f ( $phi_schwapp1 ne "#NV")
{
my $phi_rad=$phi_schwapp1_grad /180∗ $Pi ;
#pr in t f ("phi_schwapp1_grad : $phi_schwapp1_grad ; phi_rad :
$phi_rad\n") ;
796 $x_phi1=($X1+$X2) / ( 2 . 0 )+($r_max∗cos ( $phi_rad ) ) ;
$y_phi1=($Y1+$Y2) / ( 2 . 0 )−($r_max∗ sin ( $phi_rad ) ) ;
$im−>l i n e ( sprintf ( "%.0 f " , $x_phi1 ) , sprintf ( "%.0 f " , $y_phi1 ) ,
sprintf ( "%.0 f " , ($X1+$X2) / ( 2 . 0 ) ) , sprintf ( "%.0 f " , ($Y1+
$Y2) / ( 2 . 0 ) ) , $Rot ) ;
}
801 i f ( $phi_schwapp2 ne "#NV")
{
my $phi_rad=$phi_schwapp2_grad /180∗ $Pi ;
$x_phi2=($X1+$X2) / ( 2 . 0 )+($r_max∗cos ( $phi_rad ) ) ;
$y_phi2=($Y1+$Y2) / ( 2 . 0 )−($r_max∗ sin ( $phi_rad ) ) ;
806
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$im−>l i n e ( sprintf ( "%.0 f " , $x_phi2 ) , sprintf ( "%.0 f " , $y_phi2 ) ,
sprintf ( "%.0 f " , ($X1+$X2) / ( 2 . 0 ) ) , sprintf ( "%.0 f " , ($Y1+
$Y2) / (2 . 0 ) ) , $Rot ) ;
}
# Mitte lkreuz
811 $im−>l i n e ( sprintf ( "%.0 f " , ($X1+$X2) / ( 2 . 0 ) −4.0) , sprintf ( "%.0 f " ,
($Y1+$Y2) / ( 2 . 0 ) ) , sprintf ( "%.0 f " , ($X1+$X2) / ( 2 . 0 ) +4.0) ,
sprintf ( "%.0 f " , ($Y1+$Y2) / ( 2 . 0 ) ) , $Rot ) ;
$im−>l i n e ( sprintf ( "%.0 f " , ($X1+$X2) / ( 2 . 0 ) ) , sprintf ( "%.0 f " , (
$Y1+$Y2) / ( 2 . 0 ) −4.0) , sprintf ( "%.0 f " , ($X1+$X2) / (2 . 0 ) ) ,
sprintf ( "%.0 f " , ($Y1+$Y2) / ( 2 . 0 ) +4.0) , $Rot ) ;
#
# Einzeichnen in g l o ba l e s Bild
816 i f ( $phi_schwapp1_grad ne "#NV")
{
$im_mark_glob−>l i n e ( sprintf ( "%.0 f " , $x_phi1 ) , sprintf ( "%.0 f " ,
$y_phi1 ) , sprintf ( "%.0 f " , ($X1+$X2) / ( 2 . 0 ) ) , sprintf ( "%.0
f " , ($Y1+$Y2) / ( 2 . 0 ) ) , $Rot ) ;
}
i f ( $phi_schwapp2_grad ne "#NV")
821 {
$im_mark_glob−>l i n e ( sprintf ( "%.0 f " , $x_phi2 ) , sprintf ( "%.0 f " ,
$y_phi2 ) , sprintf ( "%.0 f " , ($X1+$X2) / ( 2 . 0 ) ) , sprintf ( "%.0
f " , ($Y1+$Y2) / ( 2 . 0 ) ) , $Rot ) ;
}
# Mitte lkreuz
$im_mark_glob−>l i n e ( sprintf ( "%.0 f " , ($X1+$X2) / ( 2 . 0 ) −4.0) ,
sprintf ( "%.0 f " , ($Y1+$Y2) / ( 2 . 0 ) ) , sprintf ( "%.0 f " , ($X1+$X2)
/ ( 2 . 0 ) +4.0) , sprintf ( "%.0 f " , ($Y1+$Y2) / ( 2 . 0 ) ) , $Rot ) ;
826 $im_mark_glob−>l i n e ( sprintf ( "%.0 f " , ($X1+$X2) / ( 2 . 0 ) ) , sprintf ( "
%.0 f " , ($Y1+$Y2) / (2 . 0 ) −4.0) , sprintf ( "%.0 f " , ($X1+$X2)
/ ( 2 . 0 ) ) , sprintf ( "%.0 f " , ($Y1+$Y2) / ( 2 . 0 ) +4.0) , $Rot ) ;
#pr i n t f (" $x_phi1 , $y_phi1 , $X1M, $Y1M\n") ;
#Vorder− und Hinter l ippenwinke l bestimmen und auf Kugelwinkel
bez iehen
831 # Kugel i s t zwischen phi1 und phi2
i f ( $phi_schwapp1_grad <= $phi_Kugelwell_grad &&
$phi_schwapp2_grad >= $phi_Kugelwell_grad)
{
i f ( $phi_schwapp1_grad eq "#NV" | | $phi_schwapp2_grad eq "#NV
" )
{
836 $phi_VL_bezogen="#NV" ;
$phi_HL_bezogen="#NV" ;
} else
{
$phi_VL_bezogen=$phi_schwapp1_grad−$phi_Kugelwell_grad ;
841 $phi_HL_bezogen=$phi_schwapp2_grad−$phi_Kugelwell_grad ;
#pr i n t f ("VL: $phi_VL_bezogen, HL: $phi_HL_bezogen\n") ;
}
}
# Kugel h in te r phi2
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846 i f ( $phi_Kugelwell_grad > $phi_schwapp2_grad )
{
i f ( $phi_schwapp1_grad eq "#NV" | | $phi_schwapp2_grad eq "#NV
")
{
$phi_VL_bezogen="#NV" ;
851 $phi_HL_bezogen="#NV" ;
} else
{
$phi_VL_bezogen=$phi_schwapp2_grad−$phi_Kugelwell_grad ;
$phi_HL_bezogen=($phi_schwapp1_grad+(360.0−
$phi_Kugelwell_grad) ) ;
856 #pr in t f ("VL: $phi_VL_bezogen , HL: $phi_HL_bezogen\n") ;
}
}
# Kugel vor phi1
i f ( $phi_Kugelwell_grad < $phi_schwapp1_grad )
861 {
i f ( $phi_schwapp1_grad eq "#NV" | | $phi_schwapp2_grad eq "#NV
")
{
$phi_VL_bezogen="#NV" ;
$phi_HL_bezogen="#NV" ;
866 } else
{
$phi_VL_bezogen=$phi_schwapp2_grad−360.0−
$phi_Kugelwell_grad ;
$phi_HL_bezogen=$phi_schwapp1_grad−$phi_Kugelwell_grad ;
#pr in t f ("VL: $phi_VL_bezogen , HL: $phi_HL_bezogen\n") ;
871 }
}
# Bild a l s R\"{u}ckgabewert d ie se s sub
$im ;
876
}
sub Hauptprogramm
{
881 # Bi ldda te i a l s $image e in l e sen
$image = GD: : Image−>newFromPng( $ f i l ename ) ;
i f ( ! $image )
{
printf ( "Lesen␣der␣ Bi l dda t e i ␣ $ f i l ename ␣ f e h l g e s c h l a gen ! \ n" ) ;
886 exit ( 0 ) ;
}
# Definieren der e inze lnen Farben
$Rot = $image−>co l o rA l l o c a t e (255 , 0 , 0 ) ;
891 $Gruen = $image−>co l o rA l l o c a t e (0 , 255 , 0 ) ;
$Blau = $image−>co l o rA l l o c a t e (0 , 0 , 255 ) ;
$Schwarz = $image−>co l o rA l l o c a t e (0 , 0 , 0 ) ;
$Orange = $image−>co l o rA l l o c a t e (255 ,128 ,0) ;
896 $im_WellumrandungEinfaerben = &WellumrandungEinfaerben( $image ,
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@WellumrandungGrenzwert , $Gruen) ;
# Ausgabe i s t e i g e n t l i c h unn\"{o} t i g
#open OUT, "> ".$filenameOhnePNG ."_WellumrandungEinfaerben . png
";
#pr in t OUT $im_WellumrandungEinfaerben−>png ;
#c lo se OUT;
901
# Komischerweise \"{u} be r schre ib t WellumrandungEinfaerben
$image !? !?
# Deshalb wird es hier bzw . sp\"{a} te r wieder erneut von der
Datei ge laden werden
#$image = GD: : Image−>newFromPng( $fi lename ) ;
906 &WellKoordinaten ( $im_WellumrandungEinfaerben , $AnzWellsSpalten ,
$AnzWel lsZe i len , $Gruen) ;
# f \"{u}r g l o ba l e s markiertes Bild
$im_mark_glob = GD: : Image−>newFromPng( $filenameOhnePNG . "
_markiert . png" ) ;
$im_Auswert_glob = GD: : Image−>newFromPng( $ f i l ename ) ;
911
#Flag , um zu sehen , ob das Kugelwel l schon bea r be i t e t wurde
$Kuge lwe l l_bearbe i t e t=0;
$phi_Kugelwell_grad="#NV" ;
916
#Verarbeitung des Kuge lwe l l s
i f ( $KugelWellNr!=0 && $Kuge lwe l l_bearbe i te t==0)
{
$ i=$KugelWellNr−1;
921 #Durchlauf f \"{u}r Kugelwel l
$WellNr=$ i +1;
# Bearbeiten der markierten Bi lder
$image= GD: : Image−>newFromPng( $filenameOhnePNG . "_markiert .
png" ) ;
926 $im_Schwapp = &Mark i e r t eB i l de r ( $image , $WellsX1 [ $ i ] , $WellsY1
[ $ i ] , $WellsX2 [ $ i ] , $WellsY2 [ $ i ] ) ;
#open OUT, "> ".$filenameOhnePNG ."_markiert_ ". $WellNr . " . png ";
#pr in t OUT $im_Schwapp−>png ;
#c lo se OUT;
931 #Einze lwe l l Umrahmen, Wellrand a l s E l l i p s e einzeichnen und
a l l e s abspeichern
# Erneut aus Datei laden wegen WellumrandungEinfaerben ( s . o . )
#$image= GD: : Image−>newFromPng( $fi lename ) ;
#$im = &UmrahmenMitMittelkreuz ($image , $WellsX1 [ $i ] , $WellsY1
[ $i ] , $WellsX2 [ $i ] , $WellsY2 [ $i ] , $Rot ) ;
#$im_Einzelwell=&DickeE l l ip se($im , $WellsX1 [ $i ] , $WellsY1 [ $i
] , $WellsX2 [ $i ] , $WellsY2 [ $i ] , $WellEl l ipsenDicke ,$Gruen
) ;
936 #open OUT, "> ".$filenameOhnePNG ."_Well " . $WellNr . " . png ";
#pr in t OUT $im_Einzelwell−>png ;
#c lo se OUT;
941
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#Kugel e in f \"{a}rben und Koordinaten bestimmen
$imKugel = GD: : Image−>newFromPng( $ f i l ename ) ;
#$im=$imKugel ;
#&DickeE l l ip se ( $WellsX1 [ $KugelWellNr−1] , $WellsY1 [
$KugelWellNr−1] , $WellsX2 [ $KugelWellNr−1] , $WellsY2 [
$KugelWellNr−1] , $WellEl l ipsenDicke , $Gruen) ;
946 #$imKugel=$im ;
$im_KugelEinfaerben=&KugelEinfaerben ( $imKugel , $KugelWellNr ,
@KugelGrenzwert , $Blau ) ;
&KugelKoordinaten ( $im_KugelEinfaerben , $KugelWellNr , $Blau ) ;
$imKugel = GD: : Image−>newFromPng( $ f i l ename ) ;
$im=$imKugel ;
951 # Kugel e in f \"{a}rben
$im−>f i l l e d E l l i p s e ( sprintf ( "%.0 f " , ( $KugelX2+$KugelX1+1.0)
/2 . 0 ) , sprintf ( "%.0 f " , ( $KugelY2+$KugelY1+1.0) /2 . 0 ) ,
sprintf ( "%.0 f " , $KugelX2−$KugelX1+1.0) , sprintf ( "%.0 f " ,
$KugelY2−$KugelY1+1.0) , $Blau ) ;
# Kugel g l o b a l e in f \"{a}rben
$im_Auswert_glob−>f i l l e d E l l i p s e ( sprintf ( "%.0 f " , ( $KugelX2+
$KugelX1+1.0) /2 . 0 ) , sprintf ( "%.0 f " , ( $KugelY2+$KugelY1
+1.0) /2 . 0 ) , sprintf ( "%.0 f " , $KugelX2−$KugelX1+1.0) ,
sprintf ( "%.0 f " , $KugelY2−$KugelY1+1.0) , $Blau ) ;
$imKugel=&DickeE l l i p s e ( $im , $WellsX1 [ $KugelWellNr−1] ,
$WellsY1 [ $KugelWellNr−1] , $WellsX2 [ $KugelWellNr−1] ,
$WellsY2 [ $KugelWellNr−1] , $Wel lE l l ip senDicke , $Gruen) ;
956 $im_Auswert_glob=&DickeE l l i p s e ( $im_Auswert_glob , $WellsX1 [
$KugelWellNr−1] , $WellsY1 [ $KugelWellNr−1] , $WellsX2 [
$KugelWellNr−1] , $WellsY2 [ $KugelWellNr−1] ,
$Wel lE l l ipsenDicke , $Gruen) ;
$im_Auswert_glob = &UmrahmenMitMittelkreuz( $im_Auswert_glob ,
$WellsX1 [ $ i ]+1 , $WellsY1 [ $ i ]+1 , $WellsX2 [ $ i ]−1 , $WellsY2 [
$ i ]−1 , $Rot ) ;
#open OUT, "> ".$filenameOhnePNG ."_Well " . $WellNr ."_Kugel . png
";
#pr in t OUT $imKugel−>png ;
#c lo se OUT;
961
$im=&Auswertung( $imKugel , sprintf ( "%.0 f " , $WellsX1 [ $ i ]−1.0) ,
sprintf ( "%.0 f " , $WellsY1 [ $ i ]−1.0) , sprintf ( "%.0 f " , $WellsX2
[ $ i ]+1.0) , sprintf ( "%.0 f " , $WellsY2 [ $ i ] ) +1.0) ;
$im = &UmrahmenMitMittelkreuz($im , $WellsX1 [ $ i ] , $WellsY1 [ $ i
] , $WellsX2 [ $ i ] , $WellsY2 [ $ i ] , $Rot ) ;
#open OUT, "> ".$filenameOhnePNG ."_Well " . $WellNr ."_phi_".
$phi_grad ."_mv_$pct . png ";
#pr in t OUT $im−>png ;
966 #c lose OUT;
&SchwappRand ;
# Datenausgabe in Datei oder auf Konsole
971
# Dateiname ; Wert1 ; Wert2 ; . . . ; Wertn
#open OUT, ">> "." schwapp . dat ";
#pr in t OUT . $fi lename . " ; " . $WellNr."\n";
#c lo se OUT;
976
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printf ( "$filenameOhnePNG; ␣Well ; ␣$WellNr ; ␣FlSP ; ␣$phi_grad ; ␣GRD
; ␣FlSPEx ; ␣ $pct ; ␣PCT; ␣Phi1 ; ␣$phi_schwapp1_grad ; ␣GRD; ␣Phi2 ;
␣$phi_schwapp2_grad ; ␣GRD; ␣PhiVL ; ␣$phi_VL_bezogen ; ␣GRD; ␣
PhiHL ; ␣$phi_HL_bezogen ; ␣GRD;\ n" ) ;
#Flag != 0 se tzen
$Kuge lwe l l_bearbe i t e t=1;
981 }
#Verarbeitung der e inze lnen Wells ( ohne Kugelwel l )
for ( $ i =0; $i<=$AnzWellsSpalten ∗ $AnzWel lsZe i len−1; $ i++)
{
986 $WellNr=$ i +1;
# Trennung zwischen KugelWell und Fl\"{u} ss i g k e i t sWe l l
i f ( $WellNr !=$KugelWellNr )
{
991
# Bearbeiten der markierten Bi lder
$image= GD: : Image−>newFromPng( $filenameOhnePNG . "_markiert
. png" ) ;
$im_Schwapp = &Mark i e r t eB i lde r ( $image , $WellsX1 [ $ i ] ,
$WellsY1 [ $ i ] , $WellsX2 [ $ i ] , $WellsY2 [ $ i ] ) ;
#open OUT, "> ".$filenameOhnePNG ."_markiert_ ". $WellNr . " . png
";
996 #pr int OUT $im_Schwapp−>png ;
#c lo se OUT;
#Einze lwe l l Umrahmen, Wellrand a l s E l l i p s e einzeichnen und
a l l e s abspeichern
# Erneut aus Datei laden wegen WellumrandungEinfaerben ( s . o
. )
1001 #$image= GD: : Image−>newFromPng( $fi lename ) ;
#$im = &UmrahmenMitMittelkreuz ( $image , $WellsX1 [ $i ] ,
$WellsY1 [ $i ] , $WellsX2 [ $i ] , $WellsY2 [ $i ] , $Rot ) ;
#$im_Einzelwell=&DickeE l l ip se ($im , $WellsX1 [ $i ] , $WellsY1 [
$i ] , $WellsX2 [ $i ] , $WellsY2 [ $i ] , $WellEl l ipsenDicke ,
$Gruen) ;
#open OUT, "> ".$filenameOhnePNG ."_Well " . $WellNr . " . png ";
#pr in t OUT $im_Einzelwell−>png ;
1006 #c lose OUT;
#Testausgabe
#pr i n t f (" phi_Kugelwell_grad : $phi_Kugelwell_grad \n") ;
1011 #Fl\"{u} s s i g k e i t finden , e in f \"{a}rben und abspeichern
$im= GD: : Image−>newFromPng( $ f i l ename ) ;
$im=&F lu e s s i g k e i tE in f a e r b en ( $im , $WellsX1 [ $ i ] , $WellsY1 [ $ i
] , $WellsX2 [ $ i ] , $WellsY2 [ $ i ] , $ i n t e rva l , $Blau ) ;
$im=&DickeE l l i p s e ( $im , $WellsX1 [ $ i ] , $WellsY1 [ $ i ] , $WellsX2
[ $ i ] , $WellsY2 [ $ i ] , $Wel lE l l ip senDicke , $Gruen) ;
$im_Auswert_glob=&DickeE l l i p s e ( $im_Auswert_glob , $WellsX1 [
$ i ] , $WellsY1 [ $ i ] , $WellsX2 [ $ i ] , $WellsY2 [ $ i ] ,
$Wel lE l l ipsenDicke , $Gruen) ;
1016 $im_Auswert_glob = &UmrahmenMitMittelkreuz( $im_Auswert_glob
, $WellsX1 [ $ i ]+1 , $WellsY1 [ $ i ]+1 , $WellsX2 [ $ i ]−1 ,
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$WellsY2 [ $ i ]−1 , $Rot ) ;
#$im=&Flue ss i g k e i tE in fae rben($im , $WellsX1 [ $i ] , $WellsY1 [ $i
] , $WellsX2 [ $i ] , $WellsY2 [ $i ] , $ in t e rva l , $Blau ) ;
#open OUT, "> ".$filenameOhnePNG ."_Well " . $WellNr ."
_Fluess igke i t . png ";
#pr in t OUT $im−>png ;
#c lo se OUT;
1021
$im=&Auswertung( $im , sprintf ( "%.0 f " , $WellsX1 [ $ i ]−1.0) ,
sprintf ( "%.0 f " , $WellsY1 [ $ i ]−1.0) , sprintf ( "%.0 f " ,
$WellsX2 [ $ i ]+1.0) , sprintf ( "%.0 f " , $WellsY2 [ $ i ] ) +1.0) ;
$im = &UmrahmenMitMittelkreuz($im , $WellsX1 [ $ i ] , $WellsY1 [
$ i ] , $WellsX2 [ $ i ] , $WellsY2 [ $ i ] , $Rot ) ;
#open OUT, "> ".$filenameOhnePNG ."_Well " . $WellNr ."_phi_".
$phi_grad ."_mv_$pct . png ";
#pr in t OUT $im−>png ;
1026 #c lose OUT;
&SchwappRand ;
1031 # Datenausgabe in Datei oder auf Konsole
# Dateiname ; Wert1 ; Wert2 ; . . . ; Wertn
#open OUT, ">> "." schwapp . dat ";
#pr in t OUT . $fi lename . " ; " . $WellNr ."\n";
1036 #c lose OUT;
printf ( "$filenameOhnePNG; ␣Well ; ␣$WellNr ; ␣FlSP ; ␣$phi_grad ; ␣
GRD; ␣FlSPEx ; ␣ $pct ; ␣PCT; ␣Phi1 ; ␣$phi_schwapp1_grad ; ␣GRD; ␣
Phi2 ; ␣$phi_schwapp2_grad ; ␣GRD; ␣PhiVL ; ␣$phi_VL_bezogen ; ␣
GRD; ␣PhiHL ; ␣$phi_HL_bezogen ; ␣GRD;\n" ) ;
}
}
1041
# Markierte Winkel ausgeben
open OUT, ">␣" . $filenameOhnePNG. "_markiert_Winkel . png" ;
print OUT $im_mark_glob−>png ;
close OUT;
1046
# Al le Wells zusammen ausgeben
open OUT, ">␣" . $filenameOhnePNG. "_Wells . png" ;
print OUT $im_Auswert_glob−>png ;
close OUT;
1051
}
# Parameter \"{u}ber STDIN e in l e sen und abspeichern
while (<STDIN>)
1056 {
#Parameter e in l e sen und i n i t i a l i s i e r e n
$ l i n e=$_;
chomp ( $ l i n e ) ;
@parameter = sp l i t (/ / , $ l i n e ) ;
1061 $f i l ename=$parameter [ 0 ] ;
$filenameOhnePNG=$f i l ename ;
$filenameOhnePNG =~ s / . png // ;
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$ i n t e r v a l=$parameter [ 1 ] ;
i f ( $ i n t e r v a l=="" ) { $ i n t e r v a l=$In t e rva l lGr enzwer t ; }
1066
# Hauptprogramm ausf \"{u}hren
&Hauptprogramm;
}
1071 __END__
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